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Résumé
La miniaturisation est une voie d’intensification prometteuse pour la mise en œuvre de
procédés limités par les transferts thermique ou massique. Cette particularité des appareils
micro-structurés vient en premier lieu de l’impact favorable de la réduction de taille des ap-
pareils sur les aires spécifiques d’échange. Dans notre étude, nous avons également montré
que la miniaturisation permettait d’obtenir des écoulements présentant des structures hy-
drodynamiques particulièrement intéressantes pour le transfert de matière liquide-liquide.
En effet, nous avons observé qu’une augmentation du confinement des gouttes permettait
d’obtenir des cinétiques de transfert plus rapides qu’en appareils conventionnels. Ce tra-
vail a été mené au travers de simulations dont les résultats ont été validés par une étude
expérimentale. Les résultats obtenus ont permis de proposer une corrélation pour l’estima-
tion des coefficients de transfert massique à partir de paramètres opératoires directement
accessibles à l’opérateur.
La dernière partie de ce travail a été consacrée à l’étude numérique du comportement en
micro-canal des systèmes présentant du transfert de matière et de la réaction. Nous avons
montré l’impact des structures hydrodynamiques locales caractéristiques des écoulements
liquide-liquide confinés sur la réaction et la sélectivité dans le cas de la mise en oeuvre de
réactions compétitives consécutives.
L’ensemble de cette étude a montré que les corrélations traditionnellement appliquées
conduisaient à de mauvaises prédictions des flux transférés à l’échelle micrométrique en
système réactionnel ou non. La manière d’appréhender et de modéliser les mécanismes de
transfert doit donc tenir compte du degré de confinement des écoulements liquide-liquide.
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L’industrie chimique fait partie des secteurs industriels les plus développés car elle
répond en grande partie à nos besoins quotidiens dans de nombreux domaines tels que
l’agro-alimentaire, la pharmaceutique, le secteur de l’énergie, le textile. Pourtant, elle dis-
pose d’une image peu glorieuse aux yeux du grand public. La crainte de l’industrie chi-
mique est notamment alimentée par les multiples catastrophes qui ont eu lieu au cours
des dernières années telles que Bhopal en 1984, Tchernobyl en 1986 et, plus proche de
nous Toulouse en 2001. Afin de limiter les risques associés à ce secteur, de plus en plus de
normes contraignent les industries en termes de sécurité et de respect de l’environnement.
De plus, la mondialisation engendre une pression supplémentaire sur les entreprises qui se
doivent de maintenir leur compétitivité par rapport à la concurrence internationale. C’est
dans cette optique qu’est né le concept d’intensification des procédés devant permettre le
développement d’installations plus propres, plus sûres et plus économiques [Stankiewicz et
Moulijn 2000, Burns et Ramshaw 2001].
L’une des techniques d’intensification des procédés est de réduire la taille des unités en
rapport avec leur capacité de production, leur consommation énergétique, . . . Cela peut être
appliqué à toutes les étapes de production telles que la réaction [Renken et coll. 2007, Tade-
palli et coll. 2007], la séparation [Errico et coll. 2008] ou la mise en forme [Rüttgers et coll.
2007]. A ce titre, la miniaturisation des procédés est une voie inévitable d’intensification
[de Mello et Wootton 2002, Kralisch et Kreisel 2007]. En s’inspirant des avancées technolo-
giques dans le domaine de la microélectronique, les technologies micro-structurées pour les
procédés peuvent aujourd’hui atteindre des dimensions submillimétriques et présenter des
motifs très complexes. De plus les micro-structures peuvent être obtenues dans différents
types de matériaux compatibles avec une production chimique. Les micro-réacteurs offrent
des perspectives en terme de contrôle de conditions opératoires qui laissent évidemment
espérer le développement de procédés plus sûrs, mais aussi une amélioration de la qualité
des produits, une diminution de l’utilisation de solvant et la réduction des étapes de sépara-
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tion. Ceci permet d’envisager une diminution du coût de fonctionnement des installations.
C’est en partant de ce constat qu’a été mis en place le projet européen Impulse dont l’acro-
nyme signifie « Integrated Multiscale Process Units with Locally Structured Elements ».
Il a pour principal objectif de répondre à des problématiques industrielles (intensification
d’étapes critiques) en intégrant des équipements innovants miniaturisés au sein de procédés
existants. Le travail de doctorat présenté dans ce manuscrit a été en grande partie financé
par ce projet européen.
En plus de cet aspect intensification des procédés, les micro-technologies peuvent éga-
lement être utilisées comme « laboratoires sur puces » pour répondre à plusieurs objectifs :
– l’acquisition de données pour une meilleure connaissance des systèmes chimiques.
L’utilisation des micro-technologies offre l’avantage de pouvoir mener rapidement de
nombreuses expériences avec des quantités minimales de produits. Cette application
peut servir à l’acquisition de données cinétiques [Sarrazin 2006, Tsoligkas et coll.
2007], ou encore de propriétés physico-chimiques [Guillot et coll. 2006].
– la caractérisation des phénomènes à l’échelle micrométrique. En effet, la compréhen-
sion et la maîtrise des mécanismes physico-chimiques à une telle échelle est nécessaire
pour le développement de procédés miniaturisés.
Le travail présenté dans ce manuscrit porte essentiellement sur cette deuxième application,
en particulier sur l’étude du transfert de matière entre deux phases liquides qui est peu
décrit dans la littérature.
Dans le premier chapitre de ce manuscrit, nous fournirons un état de l’art général sur
les perspectives qu’offrent l’usage de micro-technologies dans le domaine du procédé. Pour
cela, nous décrirons l’impact de la miniaturisation sur les appareils et leur efficacité. Puis
nous axerons cette étude bibliographique sur le transfert de matière liquide-liquide : quand
observe-t-on ce mécanisme, comment le modélise-t-on à l’échelle conventionnelle et submil-
limétrique. Ce chapitre posera donc les bases de notre étude, son contexte et ses objectifs.
La description de nos travaux s’articulera ensuite autour de trois chapitres.
Le second chapitre traitera de l’hydrodynamique des écoulements liquide-liquide en
micro-canal. Hydrodynamique et transfert étant des mécanismes intimement liés, nous
avons jugé nécessaire d’analyser quels étaient les facteurs qui pouvait influencer la carto-
graphie des écoulements, et notamment la génération d’écoulements à gouttes. Au travers
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d’une étude numérique, nous avons cherché à identifier les structures hydrodynamiques
locales caractérisant ce type d’écoulement afin de noter leur impact sur le transfert dans
le chapitre suivant.
Dans le troisième chapitre, nous avons étudié le transfert entre phase continue et phase
dispersée. Nous nous sommes appuyés sur des simulations numériques directes permettant
le calcul de champs de concentration au sein d’un micro-canal. Des expériences de trans-
fert liquide-liquide, également présentées dans le troisième chapitre, ont été mises en œuvre
pour compléter l’étude numérique.
Enfin, dans le dernier chapitre de ce manuscrit, nous nous sommes intéressés au cou-
plage entre réaction et transfert en micro-canal. Il s’articule autour de deux réflexions :
la manière d’appréhender le transfert de matière en milieu réactionnel à l’échelle macro-
métrique est-elle transposable à l’échelle submillimétrique ? Quel est l’impact du transfert
et transport de matière en milieu liquide-liquide dans un micro-canal sur la sélectivité
d’un système réactif complexe. Ce travail a également fait l’objet de simulations et d’ex-
périences. L’étude expérimentale pour la caractérisation de l’influence du transport de




Micro-technologies : état de l’art et
perspectives
I.1 Pourquoi miniaturiser les procédés ?
La miniaturisation est une des voies aujourd’hui envisagées pour l’intensification des
procédés chimiques [Stankiewicz et Moulijn 2000]. Elle consiste à réduire les tailles de cer-
tains appareils afin de diminuer les contraintes technologiques au profit de la chimie, de
l’environnement et de la sûreté des procédés. A ce titre, les micro-technologies vont être
utilisées sous différentes formes pour répondre à des besoins spécifiques (micro-réacteurs,
micro-mélangeurs, micro-échangeurs de chaleur, . . .). De nombreuses études démontrent
d’ores et déjà le potentiel de ces appareils [Ahmed et coll. 2006]. A titre d’exemple, nous
pouvons citer les travaux de Wörz et coll. (2001). Ils ont utilisé les micro-technologies
pour mettre en œuvre une réaction liquide-liquide exothermique : le réactif est en phase
organique et réagit avec une phase aqueuse concentrée en acide sulfurique. Le produit
de la réaction est aqueux. Le réactif, le produit ainsi que les intermédiaires réactionnels
peuvent mener à la formation de sous-produits. Cette réaction est habituellement menée
en réacteur semi-batch avec un rendement de 70 %. Le micro-réacteur utilisé se compose
d’un module de mélange (temps de séjour de 0.2 s pour atteindre une conversion de 50
%) et d’un échangeur pour maintenir la température du milieu à 50 ˚C pour terminer la
réaction (la réaction se produit dans 32 canaux de section 900 µm × 60 µm). Dans de telles
conditions, le rendement atteint 80-85 %. Enfin en maintenant la température à 20 ˚C
dans le module échangeur, Wörz et coll. (2001) ont même atteint une conversion de 90-95
%. Ainsi, le passage du réacteur semi-batch aux micro-technologies a permis de produire
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plus de moitié moins de sous-produits.
Nous pouvons également mentionner les travaux de Mary et coll. (2008) basés sur
l’étude qualitative du transfert liquide-liquide en micro-canal en dispersant des gouttes
d’eau dans de l’octanol. Les solutés utilisés pour étudier l’enrichissement ou l’appauvris-
sement de la phase aqueuse sont respectivement la fluorescéine et la rhodamine. Dans des
canaux de 205 µm de largeur et 30-95 µm de profondeur, ils ont obtenu des temps de
saturation de l’ordre de quelques secondes, d’où un transfert très rapide comparé aux vi-
tesses de transfert en colonnes d’extraction conventionnelles. En effet si l’on considère une
colonne à garnissage, sa capacité maximale est d’environ 30 m3/(h·m2) [Leybros 2004].
Ainsi, pour une hauteur de 5 m, le temps de contact est de 10 min. Benz et coll. (2001)
ont également obtenu des temps de transfert très courts, inférieurs à 0.25 s, en utilisant
des micro-mélangeurs en guise de contacteurs liquide-liquide.
Enfin Hisamoto et coll. (2001) nous présentent une application intéressante des micro-
réacteurs. Ils ont mis en œuvre le couplage diazoïque entre le 5-methylrésorcinol (phase
organique) et le 4-nitrobenzene diazonium tetrafluoroborate (phase aqueuse). Le résorcinol
est faiblement soluble en phase aqueuse. Son transfert dans cette phase permet la forma-
tion du produit de la réaction. Ce dernier étant également plus soluble en phase organique,
il transfère vers cette phase après sa formation. La réaction a été effectuée à l’échelle ma-
croscopique dans un réacteur agité (20 mL de solution) : une augmentation de la vitesse
d’agitation, et donc de l’aire interfaciale, a permis d’augmenter la conversion jusqu’à 80 %
au bout de 30 min de contact. Cependant, dans de telles conditions, Hisamoto et coll. ont
noté la formation d’un précipité de sous-produits issus de la réaction entre le produit désiré
et le 4-nitrobenzene diazonium tetrafluoroborate. La même réaction a été mise en œuvre
dans un micro-canal de 250 µm de largeur et 100 µm de profondeur. Dans ce réacteur,
l’aire interfaciale obtenue est deux fois plus grande que celle atteinte sous forte agitation
dans le réacteur agité : une conversion de 100 % est alors obtenue en 2.3 s. De plus, la
formation de sous-produits n’est pas observée : la laminarité de l’écoulement et les faibles
distances de diffusion permettent au produit de la réaction de rapidement retourner en
phase organique, avant que celui-ci ne réagisse en phase aqueuse.
Ces quelques exemples illustrent donc le potentiel de l’utilisation des micro-technologies
dans le domaine du procédé. Mais quel est l’impact réel de la miniaturisation sur les pro-
cédés ? En quoi est-elle source d’intensification ?
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La réponse à ces questions s’obtient principalement en analysant l’impact de la longueur
sur les grandeurs géométriques des appareils. Si l’on considère la longueur caractéristique
L d’un système. La surface et le volume de ce système sont respectivement proportionnels
au carré et au cube de cette longueur (S ∝ L2, V ∝ L3). Le ratio S/V est donc globale-
ment inversement proportionnel à la longueur. En effet, prenons l’exemple d’une conduite










Ainsi, pour une conduite de 10 mm de diamètre on a S/V = 400 m2/m3 alors que pour
un canal de 100 µm on obtient S/V = 40 000 m2/m3. Colin (2004) décrit l’impact de
l’augmentation de ce ratio par miniaturisation des procédés :
« La simple augmentation du rapport de l’aire [S] sur le volume V est déjà
lourde de conséquences. Dans les différents bilans de conservation, elle donne
un poids prépondérant à tous les termes de flux, qu’ils soient de masse, de
quantité de mouvement ou d’énergie, vis-à-vis des termes de stockage ou de
production. » [Colin 2004]
En d’autres termes, la miniaturisation engendre une augmentation du rapport S/V , favo-
risant ainsi les échanges thermiques et les transferts de matière.
La miniaturisation des procédés a également un effet sur les structures d’écoulement.
En effet, le nombre de Reynolds Re représentant le ratio entre les effets inertiels et les






Ce nombre adimensionnel diminue avec la longueur. En micro-réacteur, les écoulements
obtenus sont majoritairement laminaires (Re ∼ 1) [Colin 2004] et sont donc caractérisés
par une absence de turbulence. Ceci n’est pas favorable aux transferts thermiques et mas-
siques. Cependant, nous verrons par la suite que l’augmentation des effets de surface au
profit des effets volumiques suffit à compenser la diminution de l’efficacité des transferts
induite par la laminarité des écoulements.
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I.1.1 Intensification des transferts thermiques
L’intérêt porté aux micro-technologies est notamment dû aux perspectives qu’elles
offrent en terme de contrôle de température pour la mise en œuvre de processus exo-
ou endothermiques [Jähnisch et coll. 2004, Commenge et coll. 2004]. En effet, les micro-
réacteurs peuvent fournir des rapports surface/volume bien supérieurs à 10 000 m2/m3
(micro-canal circulaire de 400 µm de diamètre), alors que ce rapport est de l’ordre de 2.5
m2/m3 pour le réacteur batch à double-enveloppe, et de l’ordre de 400 m2/m3 pour les réac-
teurs multi-tubulaires [Ferrouillat et coll. 2006]. Ce rapport, nommé aire spécifique ou aire
d’échange, traduit la grande surface de contact aux parois fournie par les micro-réacteurs
permettant de refroidir ou de chauffer un faible volume de fluide. De plus, les coefficients
de transferts de chaleur hT dans les réacteurs micro-structurés peuvent atteindre jusqu’à
25 000 W/(m2·K), ce qui représente environ cinq fois les coefficients obtenus avec un échan-
geur compact multifonctionnel comme le montre le tableau I.1 [Schubert et coll. 2001, Prat
et coll. 2005, Ferrouillat et coll. 2006]. On constate donc que malgré les faibles nombre de
Reynolds obtenus en micro-réacteurs, ces appareils sont caractérisés par des coefficients
d’échange thermique par unité de volume très importants.
Tab. I.1 – Caractéristiques thermiques de réacteurs échangeurs de chaleur [Schubert et














10 000 800 400 2.5
Coefficient d’échange
hT (W/(m2·K))
25 000 5000 500 400
Coefficient d’échange
par unité de volume
hTS/V (kW/(m3·K))
250 000 4 000 200 1
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I.1.2 Intensification des transferts massiques
Les micro-technologies permettent également une accélération des transferts de matière
par rapport aux transferts en appareils conventionnels. Cette caractéristique s’explique en
premier lieu par la taille même des micro-canaux qui permet de diminuer les temps de
diffusion de matière au sein d’une phase. En effet, dans le cas d’un transfert massique uni-









Afin de montrer l’impact de la longueur sur le temps de diffusion, on considère le cas
d’un fluide dans un demi-espace infini initialement à concentration constante C0, auquel
on impose brutalement une concentration Cp à la paroi (équation I.4). La matière va
progressivement diffuser dans le demi-espace, entraînant une modification du profil de
concentration comme le montre la figure I.1, où θC représente la concentration mise sous
forme adimensionnelle (équation I.5).
C(0, t) = Cp
C(∞, t) = C0
C(x, 0) = C0
(I.4)
Fig. I.1 – Profil de concentration en régime de diffusion moléculaire au cours du temps.
Nous avons posé un coefficient de diffusion D = 10−9 m2/s.
L’intégration de l’équation de diffusion amène à l’expression suivante :
θC(x, t) =
C(x, t)− C0
Cp − C0 = 1− erf(u) (I.5)
u =
x
2(D · t)0.5 (I.6)
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Pour u = 2, erf(u) est supérieur à 99 %. Ainsi, on peut définir un temps de diffusion en






On peut constater que tdif est proportionnel au carré de l’épaisseur de diffusion ou de
pénétration de la matière. Cela donne un poids important à cette grandeur dimensionnelle
et justifie donc l’intérêt de la miniaturisation.
Cependant nous avons vu précédemment que l’écoulement en micro-canal ou capil-
laire était généralement laminaire, d’où un mélange des fluides par transport convectif
limité. Pour pallier à la laminarité de l’écoulement, les transferts massiques peuvent être
intensifiés en utilisant des micro-mélangeurs susceptibles de fournir des temps de mélange
de quelques millisecondes [Kockmann et coll. 2006, Sarrazin et coll. 2007]. Hessel et coll.
(2005a) répertorient les micro-mélangeurs en deux catégories :
– les micro-mélangeurs passifs : ils font partie intégrante du réacteur. Le mélangeur de
base dans le cas de systèmes monophasiques et la jonction en T ou Y qui permet
de créer des turbulences à la rencontre des deux courants [Bökenkamp et coll. 1998].
L’intensité des turbulences augmente avec les débits mis en jeu [Engler et coll. 2004].
Sur ce même principe, il a été imaginé des mélangeurs basés sur la séparation d’un
canal en plusieurs canaux puis recombinaison en un canal : on peut par exemple
cité les mélangeurs de type StarLam fabriqués par l’Institut für Mikrotechnik Mainz
GmbH (IMM) dont le principe est donné en figure I.2 [Werner et coll. 2005].
Fig. I.2 – Principe du mélangeur StarLam (IMM [Werner et coll. 2005]).
Un mélange chaotique peut également être obtenu en insérant un micro-mélangeur
statique dans le canal ou en gravant des chevrons sur la surface du canal [Bertsch
et coll. 2001, Stroock et coll. 2002, Aubin et coll. 2005]. Enfin, dans le cas d’écoule-
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ment diphasique, le mélange est souvent accentué en utilisant des canaux en zigzags
[Günther et coll. 2005, Sarrazin et coll. 2006].
– les micro-mélangeurs actifs : des instabilités sont créées au sein de l’écoulement en
utilisant des sources externes d’énergie telles que les ultrasons [Yang et coll. 2001] ou
encore en faisant osciller les débits de fluides à mélanger [Glasgow et Aubry 2003].
Le mélange peut également être favorisé par des perturbations de l’écoulement sous
l’action de micro-vannes ou micro-pompes qui déforment la géométrie du canal [Ta-
beling et coll. 2004, Goulpeau et coll. 2005, Woias 2005].
Enfin, dans le cas de systèmes diphasiques, de grandes aires interfaciales peuvent être
obtenues, favorisant ainsi le transfert entre phases. En effet, Yue et coll. (2007) ont comparé
l’aire interfaciale spécifique produite par différents contacteurs gaz-liquide : en appareils
conventionnels, ce paramètre peut atteindre jusqu’à 2 000 m2/m3, alors qu’en micro-canal
Hessel et coll. (2005b) ont généré des dispersions gaz-liquide avec des aires interfaciales de
20 000 m2/m3.
I.1.3 Conclusion
Comme nous venons de le voir, outre la meilleure maîtrise de l’exo- ou l’endother-
micité de certains systèmes chimiques par amplification des performances thermiques, la
miniaturisation des procédés permet de diminuer les temps caractéristiques de transfert de
matière. Ces raisons font que l’insertion de micro-technologies au sein de procédés est de
plus en plus envisagée notamment pour des opérations basées sur les transferts thermiques
et massiques telles que la réaction et l’extraction en milieu liquide-liquide. Cependant, si
les effets de la miniaturisation sur des paramètres globaux tels que les aires d’échange ther-
mique et massique sont aujourd’hui démontrés, l’impact de l’hydrodynamique locale des
écoulements confinés sur l’intensification des procédés est bien moins évident. Concernant
les systèmes liquide-liquide en micro-canal, les différents types d’écoulement observables
et les caractéristiques de leur hydrodynamique locale sont aujourd’hui connus. Néanmoins,
nous verrons par la suite que l’association entre hydrodynamique et transfert de matière
est encore peu exploitée.
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I.2 Ecoulements diphasiques liquide-liquide en micro-canal
I.2.1 Cartographie des écoulements
L’hydrodynamique des écoulements diphasiques peut être influencée par différents pa-
ramètres que sont :
– le ratio entre les masses volumiques ρ des deux phases,
– le ratio entre les viscosités µ des deux phases,
– les débits Q et vitesses U des fluides,
– la tension interfaciale σ,
– le diamètre hydraulique de la conduite dC ,
– et l’orientation de la conduite.
En fonction de ces paramètres, on distingue plusieurs types d’écoulements (figure I.3) :
– les écoulements dispersés : cette catégorie comprend les écoulements à bulles ou
gouttes en fonction du système diphasique considéré (gaz-liquide ou liquide-liquide)
et les écoulements à poches ou bouchons. Les poches ou bouchons ont la particularité
de s’étendre sur presque toute la largeur de la conduite.
– les écoulements annulaires : l’interface entre les phases est continue. Une des phases
s’écoule sous forme d’un film le long des parois de la conduite alors que l’autre phase
circule au centre.
– l’écoulement stratifié : les deux phases sont parfaitement séparées sous l’effet de la
gravité dans des conduites inclinées ou horizontales (phase légère dans la partie haute
de la canalisation, phase lourde dans la partie basse).
Fig. I.3 – Ecoulement diphasique (1), (2), (3) dispersé, (4), (5) annulaire, (6) stratifié
[Fitremann 1983].
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Les mêmes familles d’écoulement sont observées dans le cas de systèmes liquide-liquide
en micro-canal comme le montre le tableau I.2. Cependant les paramètres qui régissent
l’hydrodynamique de ces systèmes en macro- et micro-canaux sont différents.
Tab. I.2 – Cartographie d’écoulements liquide-liquide en micro-canal.
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En premier lieu, l’effet de la gravité n’est pas observé. Ceci s’explique notamment par la
définition que Kreutzer et coll. (2005) donnent au terme « capillaire » : un canal dans lequel
les effets de tension de surface dominent les effets de la gravité. Bretherton (1961) a défini
un nombre de Bond Bo limite en dessous duquel une bulle dans un milieu liquide stagnant
est également stagnante (équation I.8). Une estimation rapide de la taille du capillaire
limite montre que pour les systèmes gaz-liquide, la gravité peut être négligée pour des
capillaires de diamètre dC < 5 mm (tableau I.3). Pour les systèmes liquide-liquide, on
obtient dC < 10 mm.
Bo =
∆ρ · g · dC2
σ
< 3.368 (I.8)
Tab. I.3 – Diamètre de capillaire limite au dessous duquel les effets de la gravité sont
négligeables
Système air/eau toluène/eau
∆ρ (kg/m3) ∼ 1 000 ∼ 100
σ (N/m) 0.072 0.035
dC (m) < 0.005 < 0.01
Cependant, l’écoulement stratifié en micro-canal peut être observé, notamment quand l’in-
troduction des fluides s’opère dans une jonction en T comme le montre la figure I.4 [Zhao
et coll. 2006].
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Fig. I.4 – Ecoulement stratifié en micro-canal [Zhao et coll. 2006].
De plus, les interactions fluide/paroi influencent fortement l’écoulement en micro-canal
par rapport à de larges conduites [Dreyfus et coll. 2003]. Cela s’explique par le ratio entre
la surface et le volume S/V qui augmente quand la taille du canal diminue : les deux fluides
sont globalement plus en contact avec les parois, ils interagissent donc plus avec elles. Ainsi
dans le cas de deux fluides A et B :
– si A mouille plus la paroi que B, seul A pourra être en contact avec la paroi du
capillaire (B dispersé dans A ou écoulement annulaire),
– si les deux fluides mouillent la paroi, Dreyfus et coll. (2003) ont montré que les
écoulements obtenus sont irréguliers en temps et dans l’espace.
Quand les propriétés de surface des parois ne permettent pas d’obtenir la dispersion sou-
haitée, il est cependant possible d’opérer un traitement de surface [Baroud et Willaime
2004, Zhao et coll. 2006]. Cependant ces traitements sont généralement temporaires et
doivent régulièrement être répétés.
Dans notre étude, nous nous sommes particulièrement intéressés aux écoulements dis-
persés. Outre le fait que cet écoulement puisse être obtenu pour une large gamme de débit
et ratio de débit de fluides, il possède une hydrodynamique locale intéressante vis-à-vis du
transfert de matière entre les phases comme nous allons le voir par la suite.
I.2.2 L’écoulement dispersé
I.2.2.1 Génération des gouttes
Le mécanisme de formation des gouttes s’opère par cisaillement d’une phase par une
autre. Ce cisaillement provoque une déformation de l’interface qui peut ou non mener à
la rupture d’une goutte [Bazhlekov et coll. 2006]. Le nombre adimensionnel permettant
de représenter ce phénomène est le nombre capillaire Ca : il compare les contraintes de
cisaillement qui tendent à déformer l’interface, et s’expriment en fonction d’une vitesse
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Le cisaillement au niveau de l’interface dépend des propriétés physico-chimiques des fluides,
mais également de la géométrie du canal. Ainsi, on peut distinguer plusieurs géométries
utilisées pour générer un écoulement dispersé :
– en forme de T (figure I.5) : la phase dispersée arrive perpendiculairement au canal
principal [Garstecki et coll. 2006]. Le mécanisme de formation des gouttes est dû à
un effet couplé de phénomènes d’élongation de la phase à disperser et de cisaillement
par la phase continue au niveau de l’interface comme le montre Debas et coll. (2007).
Cette technologie offre l’avantage de produire des gouttes monodisperses [Thorsen et
coll. 2001, Nisisako et coll. 2002, Tice et coll. 2003, Okushima et coll. 2004].
Fig. I.5 – Géométrie en T pour la formation de gouttes en micro-canal.
– en croix ou « flow focusing » (figure I.6) : cette géométrie fut initialement utilisée
par Knight et coll. (1998) pour créer des jets de fluide. Cette technologie permet de
créer des dispersions très fines puisque le cisaillement de la phase à disperser se fait
par deux côtés [Ganan Calvo 1998, Ganan Calvo et Cordillo 2001].
Fig. I.6 – Géométrie en croix pour la formation d’un jet [Knight et coll. 1998].
16 Micro-technologies : état de l’art et perspectives
Cependant, en fonction des conditions opératoires, on peut obtenir des gouttes poly-
disperses comme le montre la figure I.7 extraite des travaux d’Anna et coll. (2003).
Cet effet s’explique par les turbulences au niveau du centre de la croix dues à la
rencontre des deux flux de phase continue. En fonction de l’intensité de ces turbu-
lences, le cisaillement sur l’interface peut devenir complexe menant à la formation
de gouttes satellites lors de la rupture de la goutte principale.
Fig. I.7 – Ecoulement dispersé obtenu dans une jonction en croix [Anna et coll. 2003].
I.2.2.2 Hydrodynamique des dispersions liquide-liquide
Les écoulements à gouttes en micro-canal ont des propriétés hydrodynamiques intéres-
santes [Thulasidas et coll. 1995, Kreutzer et coll. 2005, Kashid et coll. 2005, Sarrazin et
coll. 2006, Taha et Cui 2006]. Des structures différentes sont repérées dans trois volumes
caractéristiques (figure I.8) :
– dans la goutte, avec une hydrodynamique caractérisée par des mouvements de convec-
tion forcée sous forme de boucles de recirculation,
– dans le film de phase continue qui mouille toute la paroi et caractérisé par des lignes
de courant rectilignes,
– dans le pont liquide entre deux gouttes successives que nous appellerons plus com-
munément l’intervalle. L’allure des lignes de courant dans l’intervalle est analogue à
celle générée dans les gouttes, et caractérisée par des boucles de recirculation.
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Fig. I.8 – Illustration de l’hydrodynamique des écoulements dispersés en micro-canal [Sar-
razin et coll. 2006].
L’intensité des mouvements de recirculation est plus grande en micro-canal qu’en macro-
canal : le confinement de la goutte impose des gradients de vitesse importants entre la paroi
du canal (vitesse nulle) et l’axe central de la goutte. En terme de transport massique, Sar-
razin (2006b) a montré que ces mouvements de convection au sein de la goutte ont un
impact majeur sur le temps de mélange dans la goutte. Ce temps est évidemment lié à la
vitesse de transfert. Afin de modéliser le transfert liquide-liquide, il est donc fondamental
de le corréler à l’hydrodynamique des écoulements à gouttes. La partie suivante présente
les modèles couramment utilisés pour représenter les transferts interfaciaux afin de discuter
de leur applicabilité dans le cas de l’écoulement dispersé en micro-canal.
I.3 Le transfert de matière en écoulement dispersé
I.3.1 Le coefficient de transfert de matière
Le transport de matière est régi par deux processus : le transport par diffusion (dû au
mouvement brownien) et le transport convectif (induit par l’écoulement d’un fluide). En
considérant que la densité de flux de matière diffusif ~JD peut être représenté par la loi de
Fick (équation I.10), l’équation de transport de matière s’écrit selon l’équation I.11.
~JD = −D∇C (I.10)
∂C
∂t
+∇ · (~uC)−D∇2C = 0 (I.11)
La prédiction du transfert de matière à une interface repose sur l’estimation du laplacien
de la concentration ∇2C. Dans une même phase, les concentrations à l’interface, à proxi-
mité de l’interface et au sein de la phase (loin de l’interface) sont généralement différentes.
L’estimation de ∇2C requiert donc la connaissance du profil de concentration au sein des
deux phases. Cependant, la détermination de ce profil près des interfaces est complexe car
il dépend notamment de l’hydrodynamique du système.
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Afin de simplifier la résolution de l’équation de transport pour le transfert d’un soluté
entre deux phases, de nombreux modèles ont été proposés pour l’estimation du terme
diffusif en ayant recours à la notion de coefficient de transfert de matière k [Skelland
1992, Javed 1992, Kessler et Greenkorn 1999]. Ces modèles diffèrent notamment dans
l’expression de ce coefficient. Ce paramètre est fondamental puisqu’il intervient dans la
modélisation du flux en soluté transféré d’une phase à l’autre comme le montre l’équation
I.12, où ∆C représente la force motrice du transfert (différence de concentrations), et ~n
le vecteur unitaire normal à l’interface. La valeur du coefficient de transfert dépend de
l’expression de la force motrice.
~JD = −k∆C · ~n (I.12)
Les modèles les plus utilisés pour l’estimation du coefficient de transfert sont la théorie du
double film, de la couche limite, la théorie de la pénétration et celle du renouvellement de
l’interface. Cette partie est axée sur la description de ces quatre modèles : leur fondement
et leurs limites.
I.3.1.1 Théories du double film et de la couche limite
La théorie du double film a été suggérée par Lewis et Whitman en 1924. Elle considère
que l’interface entre deux fluides est composée de deux films stagnants dans lesquels le
transfert s’opère par pure diffusion. Cette théorie suppose que la résistance au transfert
dans une phase est entièrement contenue dans ce film : la concentration en soluté au delà
du film est supposée homogène. La théorie du double film stipule que le coefficient de
transfert de matière dans une phase est inversement proportionnel à l’épaisseur de film
δ comme le montre l’équation I.13. Une première difficulté inspirée par ce modèle est
la détermination de l’épaisseur du film qui dépend de l’hydrodynamique dans la phase






Ce modèle considère que l’interface est rigide pour satisfaire l’hypothèse des films stag-
nants. En microfluidique diphasique, des mesures de micro-vélocimétrie par images de
particules (µ-PIV) ainsi que des travaux de simulations ont montré que les éléments de
fluide à l’interface subissaient des mouvements de convection [Sarrazin et coll. 2006]. De
plus, les micro-canaux sont généralement si fins que les gradients de concentration induits
par un processus de transfert de matière sont importants au sein même des phases [Har-
ries et coll. 2003]. Ainsi, à l’échelle d’un micro-canal, la résistance au transfert n’est pas
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seulement localisée au voisinage de l’interface. La théorie du double film repose donc sur
des hypothèses trop simplificatrices pour pouvoir modéliser le transfert de matière entre
deux phases dans un micro-réacteur.
La théorie de la couche limite s’inspire du modèle du double film. Cependant, elle
ne considère pas que le film est stagnant mais qu’il circule à une vitesse dépendante de
l’hydrodynamique du système. L’épaisseur de ce film, ou couche limite, est généralement
estimée à partir de corrélations qui associent trois nombres adimensionnels : les nombres
de Sherwood Sh , Reynolds Re et Schmidt Sc (équations I.2, p. 7, I.14 et I.15). Le nombre
de Sherwood représente le ratio entre la dimension caractéristique d’un système L choisie
en fonction du processus étudié (diamètre de goutte, taille d’un canal, . . .) et l’épaisseur
de la couche limite. Les nombres de Reynolds et Schmidt traduisent respectivement l’ef-
fet de l’hydrodynamique du système et des propriétés physico-chimiques des fluides sur le
transfert de matière. Cependant, ce modèle ne s’adapte également pas aux systèmes mi-
crofluidiques puisqu’il est lui aussi basé sur l’existence d’un film au voisinage de l’interface









I.3.1.2 Théories de la pénétration et du renouvellement de l’interface
La théorie de la pénétration a été proposée par Higbie en 1935, puis améliorée par
Danckwerts en 1951 sous le nom de théorie du renouvellement de l’interface. Elles modé-
lisent le transfert de matière comme un mouvement perpétuel d’éléments de fluide qui sont
transportés par convection du sein de la phase jusqu’à l’interface. Ces éléments de fluide
séjournent à l’interface pendant un intervalle de temps appelé temps d’exposition tex. Du-
rant cette période, ils jouent le rôle d’accumulateurs de masse, le transfert de matière entre
deux éléments s’opérant par diffusion moléculaire. Puis, par convection, ils sont de nou-
veaux transportés au sein de la phase où ils transmettent la matière accumulée pendant
le temps d’exposition aux autres éléments de fluide. Dans la théorie de la pénétration, le




Π · tex (I.16)
Contrairement à la théorie avancée par Higbie, celle de Danckwerts admet que tous les
éléments de fluide n’ont pas le même temps d’exposition. Selon cette théorie, l’interface
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est donc composée d’une population d’éléments de fluide de différents âges allant de zéro
à l’infini. Cette distribution de l’âge est représentée par une fonction de probabilité Φ(t) :
Φ(t) = s · e−st (I.17)
où s est la vitesse de renouvellement de l’interface. Celle-ci est constante pour des condi-
tions hydrodynamiques données. Cette représentation mène à l’expression du coefficient de




Ces modèles reposent sur l’estimation des paramètres tex ou s qui dépendent tous deux de
l’hydrodynamique de l’écoulement.
D’après Toor et Marchello (1958), ces théories sont valides tant que le renouvellement
de la surface est rapide par rapport au temps de diffusion au sein des phases. En d’autres
termes, ces modèles supposent que les éléments de fluides ne sont transportés à l’interface
que par un processus convectif (processus de diffusion infiniment plus lent). L’applicabilité
de cette hypothèse peut se vérifier par l’estimation du nombre de Péclet Pe. Ce nombre
adimensionnel, défini dans les termes de l’équation I.19, représente le ratio entre le temps
tdif et le temps tconv nécessaire à une molécule pour migrer de l’interface jusqu’au centre















lg , Lg et Ug représente respectivement la largeur, la longueur et la vitesse de la goutte.
Comme le montre la figure I.9, le transport par diffusion se fait successivement d’une ligne
de courant à une autre, alors que le transport par convection s’effectue suivant une même
ligne de courant (ligne extérieure).
Sarrazin (2006b) a estimé la valeur de Pe dans des canaux de section carrée de largeur
comprise entre 100 µm et 1 mm. En fonction des conditions opératoires, ce critère était
compris entre 10 et 300. Nous pouvons donc en déduire que le processus de diffusion
sur une demi-largeur de goutte est généralement beaucoup plus lent que le processus de
convection. Ainsi, les théories de la pénétration et du renouvellement de surface semblent
être appropriées quant à la modélisation du transfert de matière en micro-canal.
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Fig. I.9 – Comparaison des chemins parcourus par un élément de fluide transporté de
l’interface jusqu’au centre de la goutte par diffusion et convection.
I.3.2 Transfert de matière en micro-canal
I.3.2.1 Transfert liquide-liquide
Le transfert d’une espèce entre deux phases liquides en système miniaturisé a été prin-
cipalement étudié au travers de réactions de titration acide/base [Burns et Ramshaw
2001, Harries et coll. 2003, Xu et coll. 2008] ou de nitration de composés aromatiques
[Dummann et coll. 2003]. La titration offre l’avantage de pouvoir suivre le transfert de
matière par une simple analyse optique. En effet, en utilisant un indicateur de pH co-
loré, cette réaction est caractérisée par la décoloration de la phase où se passe la réaction.
L’acide acétique est généralement l’espèce qui transfère d’une phase organique à une phase
aqueuse basique car il est soluble dans ces deux phases. Ainsi, au cours du transfert, l’acide
va neutraliser la base (généralement NaOH ou KOH) ce qui provoque une modification du
pH, d’où une décoloration de la phase aqueuse.
NaOH + CH3COOH −−⇀↽− CH3COO –Na+ + H2O
La neutralisation est extrêmement rapide : dès que l’acide acétique transfère dans la phase
aqueuse il réagit instantanément avec la base. Ainsi le suivi de la couleur de la phase donne
une indication directe sur la vitesse de transfert de l’acide. Burns et Ramshaw (2001) ont
mis en œuvre cette réaction dans des canaux de section carrée de 380 µm de profondeur. La
phase organique utilisée est du kérosène, l’indicateur coloré dissout dans la phase aqueuse
est le rouge de phénol (zone de virage pour un pH entre 6.6 et 8.4 ; couleur rouge sous
la forme basique et jaune sous la forme acide). La phase aqueuse est dispersée dans le
kérosène. La force motrice ∆C utilisée pour l’estimation du coefficient de transfert est la
différence de concentration entre les deux phases (équation I.22). Les indices d et c font
respectivement référence aux phases continue et dispersée.
dCc
dt
= −ka(Cc − Cd) (I.22)
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Ils ont obtenu des valeurs de k entre 0.16×10−3 m/s et 0.56×10−3 m/s pour des vitesses de
gouttes variant de 0.1 cm/s à quelques cm/s. Au travers de ces expériences, Burns et Ram-
shaw ont montré que le coefficient de transfert k augmentait avec la vitesse des gouttes.
Dessimoz et coll. (2008) ont adopté une méthodologie similaire pour estimer les coefficients
de transfert en micro-canaux. Ils ont travaillé avec de l’acide tricholoroacétique, plutôt que
de l’acide acétique. Ils ont également constaté une augmentation de ce coefficient avec la
vitesse des gouttes.
La nitration de composés aromatiques est une réaction très exothermique (−120 kJ/mol
à −150 kJ/mol pour la mononitration du toluène [Zaldivar et coll. 1992, Chen et Wu 1996]).
Sa mise en œuvre est donc particulièrement intéressante en micro-réacteurs puisqu’elle
nécessite un bon contrôle de la température pour éviter la formation de produit di- voire
trinitrés. La cinétique chimique de cette réaction est aujourd’hui bien connue [Zaldivar et
coll. 1995, Zaldivar et coll. 1996]. Le composé aromatique ArH (phase organique) diffuse
dans la phase aqueuse constituée d’eau et d’un mélange d’acides nitrique et sulfurique. La
réaction a lieu en phase aqueuse selon le mécanisme réactionnel décrit ci-dessous. Puis le
composé mononitré formé transfère de nouveau vers la phase organique.
HNO3 + 2H2SO4 −−⇀↽− NO+2 + H3O+ + 2HSO –4
ArH + NO+2 −−→ ArNO2 + H+
Dummann et coll. (2003) ont mis en œuvre la nitration de composés aromatiques mono-
cycliques en capillaire circulaire de 750 µm de diamètre. La connaissance de la cinétique
chimique leur a permis de déduire d’une mesure de la sélectivité la cinétique de trans-
fert pour chacune de leurs expériences. Ils ont obtenu des coefficients de transfert k entre
2× 10−3 m/s et 7× 10−3 m/s en augmentant la vitesse des gouttes.
Ces études concluent donc à une augmentation du coefficient de transfert de matière
k avec la vitesse des gouttes. L’influence des autres paramètres de l’écoulement tels que le
diamètre du canal et la taille des gouttes n’a pas été clairement identifiée. Xu et coll. (2008)
ont mis en avant une augmentation du coefficient ka (produit du coefficient de transfert
de matière et de l’aire interfaciale spécifique) avec une diminution de la taille des gouttes
(dg = 130-250 µm, ka = 0.23-0.5 s−1 ; dg = 350-550 µm, ka = 0.02-0.1 s−1 ; en colonne
d’extraction dg = 2-3 mm, ka = 10−4-10−3 s−1). Cependant, cet effet est principalement
dû à l’augmentation de l’aire interfaciale a en micro-canal et ne démontre pas l’impact
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du confinement des gouttes sur le coefficient de transfert k. Le transfert en système gaz-
liquide dans des micro-canaux ou capillaires a été plus largement étudié [Bercic et Pintar
1997, Kreutzer 2003, van Baten et Krishna 2004, Vandu et coll. 2005]. La section suivante
présente les conclusions des travaux menés pour ces systèmes.
I.3.2.2 Transfert gaz-liquide
Le transfert de matière d’un gaz à une phase liquide en micro-canaux fait l’objet de
nombreuses publications récentes puisque beaucoup de réactions catalysées gaz-liquide sont
exothermiques. Ainsi, mettre en œuvre ces réactions dans des micro-réacteurs permet gé-
néralement une augmentation de la sélectivité tout en travaillant dans des conditions plus
sûres [Jähnisch et coll. 2004, Hessel et coll. 2005b]. Bercic et Pintar (1997) propose un
modèle pour estimer le coefficient kLa donnée par la corrélation suivante :
kLa =
0.111 · Ub1.19
((1− εG) · LUC)0.57 (I.23)
où Ub représente la vitesse des bulles. εG est le taux de rétention de la phase gazeuse (vo-
lume d’une bulle sur le volume d’une période de l’écoulement). LUC est la longueur de la
période de l’écoulement (« unit cell » en anglais). Enfin, kL exprime le transfert côté phase
liquide. Cette corrélation a été obtenue à partir d’expériences d’absorption de méthane
dans de l’eau, par identification de l’influence des différents paramètres opératoires sur le
kLa. Cette étude s’est concentrée sur des capillaires circulaires de 1.5, 2.5 et 3.1 mm de
diamètre. Les longueurs de la période d’écoulement obtenues sont grandes (jusqu’à 0.22
m), et les vitesses superficielles faibles ((UG + UL) inférieur à 0.16 m/s).
Vandu et coll. (2005) ont effectué des mesures de kLa à partir d’expériences d’absorp-
tion d’oxygène dans de l’eau. Les capillaires utilisés étaient de section circulaire ou carrée
avec un diamètre ou une largeur de 1, 2 et 3 mm. Ils ont constaté que l’équation I.23 suggé-
rée par Bercic et Pintar (1997) ne permettait pas une bonne représentation de leurs valeurs
expérimentales. Ce résultat s’explique en premier lieu par l’indépendance de la corrélation
de Bercic et Pintar envers le diamètre du capillaire. En effet, Vandu et coll. ont démontré
l’impact de ce facteur sur le transfert de matière : ils ont observé une diminution du facteur
kLa avec l’augmentation de la taille du capillaire. En second lieu, l’étude expérimentale
de Vandu et coll. s’est majoritairement axée vers de petites longueurs de période d’écou-
lement (entre 0.005 et 0.06 m) comparée à celle menée par Bercic et Pintar. De plus, ils
ont fait varier (UG + UL) entre 0.09 et 0.65 m/s, balayant ainsi une plus grande plage de
vitesses. Vandu et coll. estiment que les valeurs de ces paramètres sont déterminantes pour
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modéliser le processus de transfert entre les deux phases ainsi que l’avaient précédemment
suggéré les travaux de simulation de van Baten et Krishna (2004). En effet, ils supposent
que pour de grandes valeurs de LUC et de faibles vitesses de bulles, le film liquide va très
rapidement se saturer. Dans de telles conditions, le film n’interviendra donc plus dans le
transfert de soluté entre les deux phases. Ceci revient à une réduction de l’aire interfaciale
« active » vis-à-vis du transfert de matière.
La tendance actuelle, initialement suggérée par Irandoust et coll. (1992), est d’adopter
une approche plus fondamentale en modélisant le transfert gaz-liquide en micro-canal ou
capillaire comme la somme de deux contributions [Kreutzer 2003, van Baten et Krishna
2004] : une première représentant le transfert du soluté de la phase gaz à la poche liquide
aux travers des extrémités de la poche gazeuse (« cap » en anglais) kL,capacap ; une seconde
traduisant le transfert de la phase gaz au film liquide kL,filmafilm.
kLa = kL,capacap + kL,filmafilm (I.24)
L’estimation de kL,cap repose sur le modèle de Higbie (renouvellement de l’interface).
Le temps d’exposition tex,cap est obtenu en considérant qu’un élément de fluide de la
poche liquide reste à l’interface sur une distance représentant la moitié de la longueur de
l’extrémité de la poche comme le montre la figure I.10 (distance AB).
Fig. I.10 – Illustration de la longueur de contact aux extrémités de la bulle [van Baten et
Krishna 2004].
Dans le cas de capillaires circulaires de diamètre dC , ceci représente une longueur de
contact de (Πdb/4), où db est le diamètre de la partie cylindrique de la bulle. Or chaque
élément de la poche liquide circulant selon la ligne de courant extérieure va être deux fois
au contact de la phase gazeuse (poche liquide entourée de deux poches gazeuses). Ainsi,










Π · db (I.26)
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LUC ·Π · dC2/4
(I.27)
En approximant le diamètre des bulles au diamètre du capillaire (le rapport δfilm/dC varie
généralement entre 10−1 et 10−4 [Kreutzer et coll. 2005]), la contribution au transfert de






Π · db (I.28)
van Baten et Krishna (2004) ont exprimé la contribution du film en se référant au
modèle du film tombant laminaire en section circulaire [Sherwood et coll. 1975] :
kL,film =
Qfilm
Π · dCLfilm ln(1/Λ) (I.29)
oùQfilm est le débit volumique du film tombant, et Λ un nombre adimensionnel fonction du
nombre de Fourier Fo comme le montre l’équation I.30. Fo compare le temps de saturation
du film estimé comme le carré de l’épaisseur du film sur le coefficient de diffusion, et le
temps d’exposition (équation I.31).





Le nombre de Fourier est un critère permettant de vérifier la vitesse de saturation du film
[Pohorecki 2007]. En effet, deux cas extrêmes peuvent être identifiés :






(1− Λ) pour Fo < 0.1 (I.32)
– pour un temps de contact long (Fo > 1), le film se sature très vite. Ainsi, dans le
cas de l’écoulement dispersé en micro-canal sous de telles conditions, la contribution
du film au transfert peut rapidement devenir négligeable par rapport au transfert à




pour Fo > 1 (I.33)
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Le coefficient de transfert du film est ensuite multiplié par son aire interfaciale afilm afin
d’obtenir la contribution du film au transfert :
afilm =
Lfilm ·Π · db
LUC ·Π · dC2/4
≈ 4 Lfilm
LUC · dC (I.34)
van Baten et Krishna (2004) ont effectué des travaux de simulation de transfert gaz-
liquide en capillaire circulaire de diamètre de 1.5-3 mm (LUC = 0.015-0.050 m, Ub =
0.15-0.55 m/s). Ces simulations leur permettent de visualiser l’évolution du champ de
concentration en traceur dans une période de l’écoulement au cours du temps. Ils ont





où Φm représente le flux de matière qui a transféré de la bulle au liquide entre deux pas de
temps. CiL est la concentration à la surface de la bulle, et a été fixée à 1 : la bulle est consi-
dérée comme un réservoir inépuisable en traceur. CsortL est la concentration moyenne dans
le volume qui sort du domaine de calcul par la limite supérieure de ce domaine entre deux
pas de temps. Les valeurs de kLa ainsi obtenues sont comparées à celles calculées à partir
de l’équation I.24, où kL,film est obtenu à partir de l’équation I.32 (Fo < 0.1). van Baten
et Krishna obtiennent une très bonne adéquation entre les deux méthodes de calcul. Dans
la majorité des cas simulés, la contribution du film représente 60 à 80 % des valeurs de kLa.
Vandu et coll. (2005) ont également vérifié la validité de l’équation I.24 quant à la
prédiction de leur résultats expérimentaux obtenus par absorption d’oxygène dans de l’eau
en capillaire de section carrée et circulaire. L’expression de la force motrice du transfert
∆C utilisée pour identifier les kL expérimentaux à partir des mesures de concentrations




m est le coefficient de partage de l’espèce transférée, traduisant la distribution de cette es-
pèce entre les deux phases à l’équilibre. CG et CL sont les concentrations respectivement en
phase gaz et liquide moyennées sur une période d’écoulement. Le rapport CG/m représente
donc la concentration à l’interface en supposant celle-ci à l’équilibre thermodynamique. Ils
ont simplifié l’équation I.24 en considérant que tout le transfert s’opérait uniquement par
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contact avec le film (kL,capacap négligeable). Ils ont posé les équations I.37 et I.38 pour
obtenir un modèle de kLa simplifié comme le montre l’équation I.39 (C1 = 4.5) .
εG = UG/Ub (I.37)
afilm = 4
Lfilm











L’approche consistant à modéliser le transfert massique gaz-liquide en écoulement dis-
persé comme la somme de deux contributions kL,capacap et kL,filmafilm semble donc être
pertinente au regard des travaux de van Baten et Krishna (2004) et Vandu et coll. (2005).
En effet, elle permet globalement de prédire l’évolution du coefficient de transfert de ma-
tière kLa en fonction des différents paramètres de l’écoulement et de la géométrie du canal
(Ub, LUC , dC , · · · ).
I.4 Conclusion
Ce chapitre nous donne une vue globale des perspectives qu’offrent les micro-technologies
pour la mise en œuvre de procédés diphasiques. En effet, les faibles longueurs de diffu-
sion mises en jeu ainsi que l’augmentation de l’aire interfaciale due à la miniaturisation
permettent d’envisager des transferts massiques très rapides. Outre ces critères, l’hydro-
dynamique des écoulements dispersés en micro-canal semble également être un facteur
d’accélération du transfert par rapport au transfert en milieu non confiné. En effet, les
études menées sur les systèmes gaz-liquide ont montré que le film qui mouille la paroi avait
un rôle prépondérant dans le transfert interfacial. Les gradients de vitesse dans ce volume
sont tels que la matière qui va transférer jusqu’au film va rapidement être convectée, per-
mettant ainsi un rapide renouvellement de l’interface par rapport à une goutte en milieu
infini qui est généralement entourée d’un film stagnant.
Cette association entre hydrodynamique et transfert de matière a déjà fait l’objet de
plusieurs études [Irandoust et coll. 1992, Kreutzer 2003, van Baten et Krishna 2004, Vandu
et coll. 2005]. Néanmoins, elles se focalisent essentiellement sur les systèmes gaz-liquide : le
domaine du liquide-liquide a été beaucoup moins exploré. Bien que ces deux systèmes soient
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proches en terme d’hydrodynamique, ils présentent des différences de comportement en
terme de transfert massique. En effet, le transfert en phase gaz est généralement beaucoup
plus rapide qu’en phase liquide. Ceci s’explique notamment par les ordres de grandeurs
des coefficients de diffusion dans ces phases (DG ∼ 10−5 m2/s ; DL ∼ 10−9 m2/s). Au
regard de l’équation I.16 qui permet l’estimation du coefficient de transfert selon le modèle
de Higbie, k est proportionnel à
√
D. Si l’on considère deux inclusions gaz et liquide
de même taille et dans un même écoulement, on obtient kG/kL ∼ 100. Ainsi, dans de
nombreux procédés gaz-liquide où la phase liquide constitue la phase continue, la résistance
au transfert au sein de la phase gaz est négligeable par rapport à celle dans le liquide. Par
conséquent, le coefficient de transfert utilisé pour estimer le flux transféré entre les phases
est généralement calculé côté phase liquide kL. Dans le cas de système liquide-liquide, la
résistance au transfert peut se situer au sein des deux phases ou au sein d’une d’entre elles
en fonction de l’hydrodynamique et des propriétés des fluides. Ainsi, on peut distinguer
deux cas :
– si la cinétique de transfert dans la phase continue est limitante ou du même ordre
de grandeur que celle dans la goutte, on peut exprimer le flux transféré entre les
phases à partir d’un coefficient de transfert côté phase continue kc. Ainsi, on peut
faire l’analogie entre l’écoulement à bulles et celui à gouttes.
– si la cinétique de transfert dans la phase continue est beaucoup plus rapide que dans
la goutte, le coefficient de transfert côté phase continue perd tout son sens. Ainsi,
le flux transféré doit être exprimé à partir d’un coefficient de transfert côté phase
dispersé kd. La modélisation du transfert gaz-liquide et liquide-liquide n’est plus ana-
logue.
Dans le cadre de cette thèse, nous nous sommes intéressés au transfert de matière
entre deux phases liquides en écoulement dispersé : quels volumes participent au trans-
fert, comment interagissent-ils, quelles sont les différences avec le transfert gaz-liquide ?
Comme nous l’avons précédemment montré, la réponse à ces questions dépend des condi-
tions hydrodynamiques dans lesquelles se déroule ce processus. Ainsi, une étude préalable
de la microfluidique des écoulements liquide-liquide est nécessaire pour appréhender les
mécanismes de transfert. Des travaux de simulation et une étude expérimentale ont été en-
trepris pour parfaire les connaissances dans ce domaine, et proposer une corrélation pour
permettre le calcul du coefficient kLa nécessaire au dimensionnement des procédés liquide-
liquide.
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Enfin, le processus de transfert de matière étant une étape déterminante des réactions
liquide-liquide, il convient d’étudier l’impact du transfert sur la réaction en micro-canal et
réciproquement. En effet, les observations précédemment faites amènent tout naturellement
les interrogations suivantes :
– dans le cas d’un transfert de réactif de la goutte à la phase continue, le film et l’in-
tervalle s’enrichissent à des vitesses différentes. La conversion du réactif sera donc
également différente dans chacun de ces volumes. Ainsi, si la réaction est exother-
mique ou endothermique la température dans la phase continue sera non-homogène :
ceci pose notamment le problème de l’apparition de points chauds (cas d’une réac-
tion exothermique) qui peut avoir des conséquences importantes sur la maîtrise de
la réaction.
– l’interface étant constamment balayée, entre autres par le film, les molécules transfé-
rées de la goutte vers la phase continue sont rapidement convectées au sein de cette
dernière. Ainsi, en micro-réacteur, tout ce qui transfère risque de s’accumuler dans
l’ensemble de la phase continue alors que dans le cas d’une goutte non confinée, cet
effet se limite globalement à la couche limite. Quel impact cela peut-il avoir sur la
sélectivité de la réaction ?






L’étude bibliographique présentée dans le chapitre précédent a montré que la carac-
térisation du transfert de matière interfacial entre deux phases liquides était encore un
sujet peu maîtrisé. En effet, les travaux décrits dans la littérature à ce sujet précisent que
les cinétiques de transfert massique en micro-canal sont plus rapides qu’en canalisation
standard [Burns et Ramshaw 2001, Dummann et coll. 2003, Dessimoz et coll. 2008, Xu et
coll. 2008]. Cependant, une interprétation claire de ce processus en système liquide-liquide
n’a pas encore été proposée.
En revanche, la caractérisation du transfert de matière en système gaz-liquide a été
plus largement étudiée [Irandoust et coll. 1992, Bercic et Pintar 1997, Kreutzer 2003, van
Baten et Krishna 2004, Vandu et coll. 2005]. Ces études révèlent que la modélisation du
transfert interfacial dépend des propriétés de l’écoulement, et notamment du nombre de
Fourier Fo calculé au niveau du film. Ce nombre compare le temps de diffusion dans le






Pour un temps de contact court (Fo < 0.1), le transfert de matière entre les phases se fait
principalement de la bulle vers le film. Pour un temps de contact long (Fo > 1), le film se
sature très rapidement et participe peu au transfert.
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Il apparaît donc que l’hydrodynamique des écoulements en micro-canal est un facteur
essentiel pour appréhender les mécanismes de transfert de matière. A ce titre, une étude
expérimentale a été mise en place pour estimer l’impact des conditions opératoires sur les
écoulements liquide-liquide. Sarrazin (2006b) a montré que l’écoulement dispersé présen-
tait une hydrodynamique locale favorable au mélange dans les gouttes. Dans ce chapitre,
nous décrirons les travaux expérimentaux et de simulation entrepris pour l’étude des ca-
ractéristiques de l’hydrodynamique globale et locale de cet écoulement particulier.
II.2 Etude expérimentale de la cartographie des écoulements
liquide-liquide
II.2.1 Mode opératoire
Cette étude s’est d’abord axée vers la détermination de cartographie des écoulements
pour différents systèmes liquide-liquide afin de pouvoir définir les conditions opératoires
favorables à l’obtention de l’écoulement dispersé. Pour cela, nous avons généré des gouttes
dans deux types de micro-canal. Le premier est fait en polydiméthylsiloxane (PDMS)
et verre et présente des parois majoritairement hydrophobes favorables à l’obtention de
dispersions eau dans huile. Le second correspond à des micro-réacteurs en silicium et verre
qui sont des matériaux plutôt hydrophiles, et dans lesquels nous générerons des dispersions
huile dans eau. La section suivante présente ces deux types de réacteurs, ou puces, ainsi
que le banc expérimental utilisé pour l’étude de l’hydrodynamique des écoulements liquide-
liquide en micro-canal.
II.2.1.1 Matériel
Micro-réacteur en PDMS et verre
La technique de fabrication des puces en PDMS/verre est détaillée en annexe A. Elle
nécessite la réalisation d’un moule, généralement en silicium, présentant les motifs du
micro-réacteur, et sur lequel est coulé le PDMS. La structure en PDMS est ensuite séparée
du moule. Elle présente les motifs des canaux qui seront ensuite capotés par une plaque en
verre. Les moules utilisés au cours de ce travail ont été conçus par le Laboratoire d’Ana-
lyse et d’Architecture des Systèmes du CNRS à Toulouse (LAAS). Les canaux obtenus
possèdent trois faces en PDMS et une face en verre. Ces réacteurs offrent l’avantage d’être
faciles à fabriquer (opération de moulage) et d’être bon marché, ils sont transparents et
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permettent donc une bonne visualisation. De plus, la connectique macro/microfluidique
est simple à réaliser. En effet l’introduction de fluides dans les micro-canaux se fait à partir
de tubes en polyéthylène (PE) insérés dans les trous percés dans le PDMS lors de la fabri-
cation du réacteur constituant les entrées et sorties des canaux (figure II.1). Ces trous ont
un diamètre légèrement inférieur à celui des tubes. Le PDMS étant un élastomère, celui-ci
va parfaitement épouser le contour du tube et assurer l’étanchéité de la connexion. Enfin,
l’injection des fluides se fait à l’aide de pousse-seringues (Harvard Apparatus, type PHD
2000 ou PicoPlus). Des aiguilles de diamètre de gauge 27 G - 34" sont montées sur des
seringues. Ces aiguilles s’insèrent parfaitement dans les tubes en PE de diamètre intérieur
de 0.38 mm : le PE étant un matériau mou, cette connectique est également étanche (figure
II.1).
Fig. II.1 – Connectique pour les réacteurs en PDMS/verre (a) au niveau du réacteur et
(b) de la seringue.
(a) (b)
Cependant, le PDMS possède également certains défauts, notamment au niveau de la résis-
tance chimique. En effet, au contact de solvants tels que l’acétone ou le toluène, ce matériau
se déforme ce qui peut affecter la géométrie des canaux. De plus, c’est un matériau légè-
rement poreux : il a tendance à s’imbiber des fluides qui circulent dans le micro-réacteur.
Néanmoins, au bout d’un certain temps de contact, le PDMS est saturé en fluide. Ainsi,
sa porosité n’affecte plus l’écoulement.
La visualisation dans le micro-canal se fait à l’aide d’un binoculaire Nikon SMZ-10
monté d’une caméra rapide HCC-1000 (VDS Vosskühler GmbH) pouvant faire l’acquisition
de 1 800 images/s (figure II.2). Le micro-réacteur est éclairé à l’aide d’une fibre optique. En
général, l’éclairage est effectué par transmission : la lumière provient de dessous le réacteur
et est transmise au binoculaire qui est au-dessus du réacteur. Le traitement des images
et films s’effectue à partir du logiciel NV 1000 (New Vision Technologies). Ce système
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nous permet de visualiser le type d’écoulement, et, dans le cas de l’écoulement dispersé,
de mesurer la longueur des gouttes ainsi que leur vitesse et fréquence.
Fig. II.2 – Montage expérimental (l’éclairage se fait ici par réflexion : binoculaire et fibres
optiques au dessus du réacteur).
Le micro-canal en PDMS/verre utilisé pour cette étude a une section rectangulaire de
100 µm de largeur et 50 µm de profondeur. La rencontre des deux liquides se fait dans une
jonction en T. Le PDMS étant hydrophobe, la phase organique mouille préférentiellement
les parois : la phase organique constituera donc la phase continue. Ceci s’est effectivement
vérifié lors des expériences de cartographie comme nous le verrons par la suite bien que
le canal ait une face en verre (matériau plutôt hydrophile). Ainsi, nous avons préféré in-
troduire la phase à disperser perpendiculairement au canal principal pour favoriser son
cisaillement par la phase continue (figure II.3).
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Fig. II.3 – Géométrie du canal en PDMS/verre utilisé pour l’étude de la cartographie des
écoulements liquide-liquide.
Micro-réacteur en silicium et verre
La fabrication des puces en silicium et verre (figure II.4) a été assurée par le LAAS
selon un protocole détaillé en annexe B . La manipulation de ces réacteurs est délicate
puisque les matériaux utilisés sont très fragiles et les puces en silicium et verre très fines.
Ces matériaux présentent une meilleure résistance chimique que le PDMS, notamment vis-
à-vis des solvants.
Fig. II.4 – Micro-réacteurs en silicium/verre.
De plus, ces matériaux étant « durs », la connectique macro/microfluidique est plus difficile
à mettre en place qu’avec des puces en PDMS. Nous avons réussi à obtenir des connexions
étanches en utilisant des septas en silicone. Comme le montre la figure II.5, un septum, dans
lequel on fait passer un tube en Téflon PFA (polymère de perfluoroalcoxy) de diamètre
extérieur 1/16", est positionné sur chaque entrée et sortie. Les septas et la puce en silicium
et verre sont placés entre deux plaques de plexiglas vissées entre elles. Le serrage permet
d’écraser les septas contre le réacteur pour assurer une bonne étanchéité. L’introduction
des fluides se fait toujours à l’aide de seringues dotées d’aiguilles en acier inoxydable. Les
aiguilles ainsi que les capillaires en PFA sont sertis et connectés l’un à l’autre par un rac-
cord Swagelok. Les appareils de visualisation restent les mêmes que ceux précédemment
décrits. Par contre, l’éclairage du micro-canal se fait par réflexion puisque le silicium est
un matériau opaque.
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Fig. II.5 – Schéma de la connectique pour les réacteurs en silicium/verre.
Deux micro-systèmes de section carrée ont été utilisés : un de 200 µm de profondeur,
l’autre de 300 µm. Le contact entre les fluides se fait également dans une jonction en T. Les
parois étant hydrophiles, la phase organique est cette fois introduite perpendiculairement
au canal principal comme le montre la figure II.6.
Fig. II.6 – Géométrie du canal en silicium/verre utilisé pour l’étude de la cartographie des
écoulements liquide-liquide.
II.2.1.2 Systèmes liquide-liquide
Pour les expériences menées dans le canal en PDMS/verre, de l’huile de silicone (PDMS
200 fluid, Sigma-Aldrich) a été utilisée en tant que phase organique. Cette huile est par-
faitement compatible avec le PDMS et le verre, elle n’est pas dangereuse à manipuler et
est quasiment immiscible avec tout type de phase aqueuse. Afin d’évaluer l’influence des
propriétés des fluides sur la cartographie des écoulements, trois phases aqueuses ont été
utilisées : de l’eau et deux solutions de glycérol (83 % et 90 % en masse de glycérol dans de
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l’eau). L’ajout de glycérol dans l’eau permet une augmentation significative de la viscosité
de la phase aqueuse (une solution de glycérol à 90 % présente une viscosité environ deux
cents fois plus grande que l’eau pure). Nous avons fait varier cette propriété car des tra-
vaux précédents ont montré qu’elle influençait fortement la cartographie des écoulements
liquide-liquide en micro-canal. A titre d’exemple, Wegmann et von Rohr (2006) ont noté
qu’une différence de viscosités entre les deux phases favorisait l’obtention de l’écoulement
stratifié. L’étude menée par Tice et coll. (2004) suggère également que les mécanismes de
génération des gouttes diffèrent selon que les deux phases présentent des viscosités compa-
rables ou non.
Nous avons travaillé avec le système eau-toluène dans les micro-canaux en silicium/verre.
Le toluène étant très faiblement soluble dans l’eau et réciproquement, nous avons considéré
que le transfert de ces deux espèces était négligeable par rapport aux débits mis en jeu
et n’affectait pas l’hydrodynamique des écoulements. En effet, à 20 ˚C on peut calculer
la composition de chaque phase [Misek et coll. 1985] : comme le montre le tableau II.1,
la concentration massique de l’eau dans le toluène et réciproquement est inférieure à 10−3
%. L’eau et le toluène vont également être utilisés comme solvants dans les expériences de
transfert de matière que nous décrirons dans le chapitre suivant. Nous verrons qu’une in-
fime quantité de toluène qui transfère en phase aqueuse engendre une mauvaise estimation
des cinétiques de transfert. Ainsi, nous avons préféré travailler avec de l’eau préalablement
saturée en toluène.
Tab. II.1 – Propriétés des phases aqueuse et organique à l’équilibre à 20 ˚C pour le système
eau - toluène.
Phase weau (%) wtoluene (%)
Aqueuse 1.00 2.54 × 10−5
Organique 7.11 × 10−4 1.00
Les propriétés des produits utilisés à température ambiante sont données dans le tableau
II.2. Les indices org et aq représentent respectivement les phases organique et aqueuse. La
viscosité et la masse volumique des fluides ont été déterminées au moyen d’un rhéomètre de
type CSL2 500 (TA Instruments) et d’un picnomètre DMA 38 (Anton Paar). Une balance
3S (GBX Instruments) a été utilisée pour déterminer les tensions interfaciales selon la
méthode de la lame de Wilhelmy [Le Neindre 1993].
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Tab. II.2 – Propriétés des fluides utilisés pour la cartographie des écoulements liquide-
liquide. σ est la tension interfaciale entre les deux phases.
Fluide ρ (kg/m3) µ (Pa.s) σ (mN/m) µd/µc
Huile de silicone 952 2.15 × 10−2 - -
Eau 996 1.00 × 10−3 37.16 avec l’huile 0.05
Glycérol - 83 % 1214 8.20 × 10−2 29.21 avec l’huile 3.8
Glycérol - 90 % 1234 2.17 × 10−1 27.83 avec l’huile 10.1
Toluène 864 0.60 × 10−3 33.72 avec l’eau 0.6
II.2.2 Résultats
Pour chaque système liquide-liquide étudié, l’influence des débits de chaque phase sur
l’écoulement a été étudiée. Le tableau en annexe C, p.156, décrit les conditions opératoires
des expériences menées pour l’étude de la cartographie. Deux écoulements ont été observés :
dispersé et stratifié comme l’illustre la figure II.7. Cependant, pour le système eau-toluène
dans le réacteur en silicium/verre, seul l’écoulement dispersé a été obtenu. Nous verrons par
la suite que l’écoulement stratifié est favorisé par des ratios de débits de phases à disperser
et continue très faibles (Qd/Qc) << 1. Or dans de telles conditions, nous n’arrivions pas à
faire circuler le toluène dans le micro-canal : le ratio le plus faible avec lequel nous avons
pu travailler est de 0.1.
Fig. II.7 – Ecoulements liquide-liquide (a) dispersé et (b), (c) stratifié.
(a) (b)
(c)
L’étude de la cartographie est donc basée sur les expériences effectuées dans le micro-canal
en PDMS/verre, en utilisant l’huile de silicone, l’eau et les solutions de glycérol. Pour ces
systèmes, les écoulements obtenus sont stables (la contrainte de mouillabilité aux parois
est bien respectée). La figure II.8 donne la cartographie de l’écoulement en fonction des
débits pour chaque système liquide-liquide étudié dans le canal en PDMS/verre.
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Fig. II.8 – Cartographie des écoulements pour les systèmes huile de silicone - (a) eau, (b)
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Pour chacun de ces trois systèmes liquide-liquide, on observe une transition de l’écou-
lement dispersé à l’écoulement stratifié en augmentant le débit de phase aqueuse à débit
d’huile constant. Guillot et Colin (2005) ont également noté la même tendance. Cepen-
dant, on constate que l’écoulement dispersé est obtenu pour des ratios de débit Qaq : Qorg
allant jusqu’à 3 : 1 pour le système huile de silicone - eau, et au mieux 1 : 2 avec les
solutions de glycérol. De plus, la rupture des gouttes d’eau se fait généralement juste après
la jonction. Avec le glycérol à 83 % ou 90 %, la rupture se produit de plus en plus loin
de la jonction au fur et à mesure que le débit de phase aqueuse augmente (à débit de
phase organique constant). Il apparaît donc que pour les mêmes débits, les contraintes de
cisaillement induites par le débit d’huile de silicone sur l’interface sont suffisantes pour
générer une dispersion avec l’eau, et insuffisantes avec les solutions de glycérol. Pourtant,
au regard des valeurs des tensions interfaciales des trois phases aqueuses avec l’huile de
silicone, plus la solution aqueuse est chargée en glycérol, moins l’interface est « rigide » et
devrait être facile à rompre. Ce résultat éclaire le rôle joué par un autre paramètre clé qui
n’est autre que le rapport des viscosités, croissant avec l’apport en glycérol (cf tableau II.2).
En effet, si les différences dans les cartographies ne peuvent être imputées à la tension
interfaciale, l’explication réside bien dans les différences de ratio de viscosités et de densité.
En effet, plus la phase à disperser est visqueuse et dense, plus la rupture des gouttes est
difficile. Garstecki et coll. (2006) se sont intéressés au mécanisme de rupture de goutte
dans une jonction en T. Ils en ont conclu que la rupture intervenait lorsque le pincement
de la phase à disperser entre la paroi et la phase continue devenait trop contraignant en
terme de pression de Laplace. Cette pression est définie comme la différence de pression
entre les deux fluides à proximité de l’interface. Si la phase à disperser est visqueuse, la
déformation de son écoulement sous contraintes de cisaillement est moindre. Le pincement
est donc plus difficile. Concernant l’influence de la densité, cette propriété physique des
fluides influence leur inertie : plus un fluide est dense, plus il a la « force » de vaincre les
contraintes extérieures. Ainsi, dans le cas de la phase continue, son inertie va lui permettre
de pousser la phase à disperser et donc de déformer l’interface. Au contraire, l’inertie de
la phase à disperser va gêner cette déformation. En résumé, la rupture de la goutte est :
– favorisée par le cisaillement de l’interface par la phase continue, sa force d’inertie et
une diminution de la tension interfaciale.
– défavorisée par la force d’inertie de la phase à disperser et sa viscosité.
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Afin de tenir compte du changement des propriétés physico-chimiques des fluides et
proposer une unique cartographie des écoulements, nous l’avons tracé en fonction de pa-
ramètres adimensionnels. Akbar et coll. (2003) et Zhao et coll. (2006) ont représenté les
transitions d’écoulements en fonction des nombres de Weber côté phase à disperser, ici
Wed, et côté phase continue Wec. Ce nombre traduit le ratio entre la force d’inertie et les
forces de tension interfaciale (équations II.1 et II.2). Ces nombres sont calculés à partir des
vitesses superficielles de chaque phase définies par l’équation II.3, où lC et hC représentent
respectivement la largeur et la profondeur du micro-canal. Celui-ci étant rectangulaire, dC












lC · hC (II.3)
La figure II.9 montre que cette représentation ne permet pas de mettre en évidence des
zones correspondant à chaque écoulement.
Fig. II.9 – Cartographie des écoulements liquide-liquide en fonction de nombres adimen-
sionnels : Wed = f(Wec).
Cependant, cette représentation ne tient pas compte des viscosités des fluides alors que
nous avons précédemment montré que c’était un facteur déterminant pour la rupture des
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gouttes. Akbar et coll. (2003) ont travaillé avec des systèmes gaz-liquide, d’où des viscosités
en phase à disperser de l’ordre de 10−5 Pa.s, soit cent fois moins que la viscosité de l’eau.
Enfin, Zhao et coll. (2006) ont généré des gouttes de kérosène dans de l’eau : ils n’ont pas
fait varier les fluides et n’ont donc pas pu constater l’effet des propriétés physico-chimiques
des phases sur l’écoulement.
Afin de représenter au mieux la cartographie des écoulements, nous avons voulu tenir
compte de tous les facteurs susceptibles de jouer sur la rupture des gouttes. En ordonnée,
nous avons représenté les paramètres favorables à la rupture au travers des nombres ca-
pillaire et de Weber côté phase continue Cac (équation II.4) et Wec. En abscisse, nous
avons considéré les paramètres défavorables à la rupture : le nombre de Weber côté phase
à disperser Wed et le ratio des viscosités.
Cac =
µc · U sc
σ
(II.4)
La figure II.10 illustre la cartographie obtenue en représentant CacWec = f(Wed, (µd/µc)2).
On constate alors une séparation assez nette entre les écoulements dispersé et strati-
fié. Cette représentation confirme l’importance du ratio des viscosités sur la rupture des
gouttes. De plus, elle montre bien que :
– une augmentation du débit de phase continue favorise l’écoulement dispersé (Cac et
Wec respectivement proportionnels à Ucs et Ucs2),
– une augmentation du débit de phase à disperser favorise l’écoulement stratifié (Wed
proportionnel à Uds2).
Enfin, on peut noter que les conditions opératoires avec lesquelles nous avons généré des
gouttes de toluène dans l’eau correspondent assez bien à la zone dans laquelle l’écoulement
dispersé doit être observé, et ce en explorant une très large gamme de débits (tableau en
annexe C, p.156). Cette représentation de la cartographie est donc globalement satisfai-
sante, d’autant plus qu’outre les fluides qui sont différents, le matériau des micro-canaux
ainsi que leur taille ont été variés lors de cette étude.
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Fig. II.10 – Cartographie des écoulements liquide-liquide en fonction de nombres adimen-
sionnels : CacWec = f(Wed, (µd/µc)2).
II.3 Caractérisation de l’écoulement dispersé
II.3.1 Etude expérimentale de l’hydrodynamique globale
Après s’être intéressés à la cartographie des écoulements pour établir un domaine opé-
ratoire favorable à l’obtention d’écoulements à gouttes, nous avons étudié l’évolution des
caractéristiques de cet écoulement en fonction des conditions opératoires résumées dans le
tableau II.3. Ces caractéristiques sont la longueur des gouttes Lg, leur vitesse Ug et leur
fréquence fg. Ces paramètres définissent ce que nous appellerons l’hydrodynamique glo-
bale de l’écoulement dispersé. L’hydrodynamique locale, que nous étudierons par la suite,
référera au champ de vitesses et de pression, ainsi qu’aux lignes de courant dans chaque
phase.
Tab. II.3 – Gamme de débits explorée pour l’étude de l’écoulement dispersé.
Micro-canal Qd (mL/h) Qc (mL/h) Qd/Qc
PDMS/verre (100 µm × 50 µm) 0.002-0.3 0.02-0.5 0.01-3
Silicium/verre (200 µm × 200 µm) 0.3-20 1-30 0.1-2
Silicium verre (300 µm × 300 µm) 1-20 3.5-60 0.17-2
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II.3.1.1 Influence des conditions opératoires sur la longueur des gouttes
Pour chaque système étudié, on observe une diminution de la longueur des gouttes avec
une augmentation du débit de phase continue Qc, et une augmentation de celle-ci avec le
débit de phase dispersée Qd. Les figures II.11 et II.12 illustrent cette tendance avec les
systèmes huile de silicone-eau dans le canal en PDMS/verre et eau-toluène dans le canal
en silicium et verre de 300 µm de profondeur. De plus, on constate que la longueur des
gouttes est toujours supérieure ou du même ordre de grandeur que la dimension maximale
du canal (100 µm pour le canal en PDMS/verre et 200 µm ou 300 µm pour le canal en
silicium/verre). Ceci est généralement observé dans le cas de dispersions générées dans des
jonctions en T [Garstecki et coll. 2006] : la phase dispersée s’étend sur toute la section du
canal principal avant la rupture de goutte comme le montre la figure II.13.
Fig. II.11 – Longueur des gouttes en fonction des débits pour le système huile - eau.
Garstecki et coll. (2006) proposent de modéliser la longueur des gouttes en fonction du
ratio des débits des deux phases :
Lg
lC




où α est une constante. Nous rappelons que lC réfère à la largeur du canal. La comparaison
entre nos résultats expérimentaux et la corrélation suggérée par les travaux de Garstecki
et coll. (2006) est illustrée en figure II.14. La meilleure représentation a été obtenue avec
α = 2.35. On constate que presque 70 % des longueurs de gouttes expérimentales peuvent
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Fig. II.12 – Longueur des gouttes en fonction des débits pour le système eau - toluène.
Fig. II.13 – Génération d’une goutte d’eau dans de l’huile de silicone dans un canal en
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Fig. II.14 – Modélisation des longueurs de gouttes avec la corrélation II.5
(a)
(b)
Toutefois, nous avons voulu vérifier s’il était possible d’obtenir une meilleure repré-
sentation des longueurs de gouttes obtenues expérimentalement à partir des paramètres
utilisés pour représenter la cartographie des écoulements (cf la figure II.10). La figure II.15
montre effectivement que l’on peut prédire 90 % des valeurs de Lg avec moins de 25 %
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d’erreur en utilisant l’équation II.7.
Lg
lC
= 0.578 · Cac−0.224Wec−0.106Wed0.082(µd/µc)−0.043 (II.7)
Fig. II.15 – Modélisation des longueurs de gouttes avec la corrélation II.7
(a)
(b)
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L’équation II.7 montre que plus les forces de cisaillement et d’inertie de la phase conti-
nue sont grandes et la force d’inertie de la phase dispersée faible, plus les gouttes vont être
petites. De plus, il apparaît que la taille des gouttes diminue quand la viscosité de la phase
dispersée augmente. Cet effet semble contraire aux observations précédemment faites sur
la cartographie des écoulements, où un fort ratio (µd/µc) était favorable à l’obtention de
l’écoulement stratifié. Cependant, la viscosité de la phase dispersée influence fortement
sa déformation lors du cisaillement par la phase continue, et donc l’endroit de la rupture
comme le montrent les figures II.16 et II.17. Moins la phase dispersée est visqueuse, plus
le col au niveau du pincement pourra être long retardant ainsi la rupture de la goutte et
menant donc à la formation de gouttes plus longues.




Fig. II.17 – Rupture d’une goutte de glycérol à 90 % dans de l’huile de silicone, Qd = 50
µL/h, Qc = 200 µL/h.
(a) (b)
(c) (d)
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II.3.1.2 Influence des conditions opératoires sur la vitesse des gouttes
Comme le montre la figure II.18, la vitesse des gouttes est généralement supérieure à
la somme des vitesses superficielles des deux phases. Ceci est révélateur d’une différence
de vitesse entre les deux phases, ou vitesse de glissement.
Fig. II.18 – Vitesse des gouttes en fonction de la somme des vitesses superficielles.
Afin de tenir compte de cette vitesse de glissement, de nombreux auteurs proposent de
modéliser la vitesse de goutte comme suit [Fukano et Kariyasaki 1993, Mishima et Hibiki
1996, Chen et coll. 2002, Wolffenbuttel 2003] :
Ug = Ck · (Uds + Ucs)p (II.8)
où Ck est une constante dont la valeur dépend des fluides et du micro-canal, notamment
son diamètre. Nous obtenons une bonne représentation de nos valeurs expérimentales en
utilisant le modèle de Fukano et Kariyasaki (1993) qui donne p = 1.05 (figure II.19). La
valeur de la constante Ck est donnée dans le tableau II.4 pour chaque système étudié.
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Fig. II.19 – Modélisation de la vitesse des gouttes par l’équation II.8.
Tab. II.4 – Constante Ck utilisée pour le calcul de la vitesse des gouttes (équation II.8).
Système Micro-canal Ck
Huile de silicone - eau PDMS/verre (100 µm × 50 µm) 1.61
Huile de silicone - glycérol 83 % PDMS/verre (100 µm × 50 µm) 1.50
Huile de silicone - glycérol 90 % PDMS/verre (100 µm × 50 µm) 1.43
Eau - Toluène Silicium/verre (200 µm × 200 µm) 1.13
Eau - Toluène Silicium/verre (300 µm × 300 µm) 1.31
II.3.1.3 Modélisation de la forme des gouttes
Enfin, nous nous sommes intéressés à la forme des gouttes. En effet, celle-ci étant pri-
mordiale dans le calcul de l’aire interfaciale entre les deux phases, elle sera un paramètre
clé dans la prédiction du transfert de matière comme nous le verrons par la suite. Notre dis-
positif expérimental ne permettant de visualiser qu’en deux dimensions, nous nous sommes
basés sur un bilan matière pour estimer la forme des gouttes. Pour cela, nous avons posé :
Qd,calc = Vg · fg (II.9)
où Vg et fg représentent respectivement le volume des gouttes et leur fréquence. Thulasidas
et coll. (1995) et Kreutzer et coll. (2005) se sont intéressés à la section de la goutte en micro-
canal carré. Ils ont obtenu deux cas en fonction du nombre capillaire particulaire Cag défini
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– Cag ≥ 0.04 : la section de la goutte est axisymétrique. Le corps de la goutte peut
donc être assimilé à un cylindre.
– Cag < 0.04 : la hauteur et la largeur des gouttes sont très proches de celles du canal
comme le montre la figure II.20.
Fig. II.20 – Section d’une goutte en micro-canal carré pour Cag < 0.04 [Kreutzer et coll.
2005].
Dans notre étude, Cag varie entre 3.8 × 10−4 et 2.8 × 10−2. La goutte a donc tendance
à mouiller les parois. Nous avons alors supposé que le corps des gouttes avait la même
section que le canal (parallélépipède droit de longueur (Lg − lC)) et que les extrémités
correspondaient à deux demi-ellipsoïdes (de forme sphérique quand le canal est carré)
d’axes lC et hC selon la section du canal, et lC selon la longueur. Cette forme des extrémités
ne représente pas la forme réelle, celle-ci ayant une base plutôt rectangulaire. Cependant
nous nous sommes basés sur une géométrie ellipsoïdale pour pouvoir facilement estimer
leur volume et leur surface. Nous avons donc posé :
Vg = lC · hC · (Lg − lC) + 16Π(lC
2 · hC) (II.11)
La figure II.21 compare le débit en phase dispersée ainsi calculé Qd,calc et le débit imposé
au pousse-seringue Qd,exp. On observe une bonne adéquation entre ces deux grandeurs,
validant ainsi l’estimation de la forme de la goutte.
II.3.2 Simulations pour l’étude de l’hydrodynamique locale
Après nous être intéressés aux paramètres globaux caractérisant l’écoulement dispersé
en micro-canal, nous avons axé notre étude sur l’hydrodynamique locale de cet écoulement.
Pour cela, nous avons utilisé le code JADIM mis au point par le groupe Interface de
l’Institut de Mécanique des Fluides de Toulouse (IMFT). Ce code permet de résoudre
les équations de Navier-Stokes et de continuité pour les systèmes polyphasiques, afin de
déterminer les champs de vitesse et de pression dans chaque phase [Legendre et Magnaudet
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Fig. II.21 – Comparaison entre les débits calculés (équation II.9) et expérimentaux.
1998, Bonometti 2005]. Sarrazin et coll. (2006) ont validé l’utilisation de ce code pour
le calcul des paramètres hydrodynamiques dans le cas d’écoulements dispersés liquide-
liquide en micro-canal de section carré ou rectangulaire. En effet, ils ont observé une bonne
concordance entre les résultats de simulation et des expériences de mesure de champs de
vitesse par µ-PIV.
II.3.2.1 Méthode numérique
Les deux fluides sont considérés immiscibles et Newtoniens. Les effets de la gravité
sont supposés négligeables et l’écoulement établi sur l’ensemble du canal (effets d’entrée
négligés). Cette dernière hypothèse est généralement justifiée en micro-canal, où le nombre
de Reynolds et les dimensions du canal sont faibles. En effet, en écoulement laminaire dans
un canal lisse, on peut considérer l’écoulement établi au delà de la longueur d’entrée Le
définie par l’équation II.12 [Gao et coll. 2002, Shen et coll. 2006]. Dans les cas simulés,
nous avons estimé que la longueur d’entrée représentait au plus 3.5 % de la longueur de la
période d’écoulement.
Le
dC ·Re = 0.1 (II.12)
L’écoulement du système diphasique est traité selon un modèle à un fluide. Les équations
de Navier-Stokes et de continuité à résoudre sur l’ensemble du domaine de calcul s’écrivent
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+ ~u · ∇~u
)
= −∇P +∇ ·T− σ(∇.~n)~nδI (II.13)
∇ · ~u = 0 (II.14)
où P et T représentent respectivement la pression et le tenseur des contraintes visqueuses.
δI est la fonction Dirac qui vaut 1 à l’interface et 0 ailleurs. La méthode numérique utilisée
dans JADIM est basée sur une technique de suivi d’interface par le biais d’une fonction
appelée taux de présence de phase ϕ qui vaut 1 dans la phase dispersée et 0 dans la phase
continue [Benkenida et Magnaudet 2000]. L’interface est donc localisée dans la zone où ϕ
prend des valeurs exclusivement comprises entre 0 et 1. ϕ obéit à la loi de transport des
fluides [Tanguy et coll. 2006] :
∂ϕ
∂t
+ ~u · ∇ϕ = 0 (II.15)
Les propriétés physico-chimiques ρ et µ utilisés dans le modèle à un fluide sont calculés à
partir du taux de présence de phase et des propriétés de chaque fluide. Le terme capillaire
(∇.~n)~nδI est représentée sous la forme d’un force volumique [Brackbill et coll. 1992] :





Les équations représentant l’hydrodynamique de l’écoulement sont discrétisées par une
méthode de type « volumes finis » (VOF : Volume of Fluid) sur un maillage à variables
décalées comme le montre la figure II.22. Les grandeurs scalaires telles que la pression et le
taux de présence sont calculées au centre des mailles (ou volumes d’intégration), alors que
les vecteurs vitesses sont calculés sur leurs facettes. Ceci permet d’avoir une meilleure re-
présentation des flux de matière entrant et sortant des mailles. L’ensemble de l’algorithme
de résolution est du second ordre dans le temps et l’espace.
Enfin, dans le cas d’écoulements liquide-liquide en micro-canal rectangulaire, Sarra-
zin et coll. (2006) ont montré que les structures des lignes de courant au sein des phases
pouvaient être estimées au moyen de simulations en deux dimensions (2D). En effet, en
comparant les champs de vitesses obtenus à partir de simulations en 2D et 3D, ils ont
constaté une bonne similitude dans les structures hydrodynamiques, notamment au niveau
des boucles de recirculation. Un des aspects majeurs de ce travail étant l’étude de l’impact
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Fig. II.22 – Maillage à variables décalées utilisé pour la discrétisation des équations II.13
à II.15.
de ces structures sur le transfert de matière en micro-canal, nous avons simulé les écoule-
ments sur des domaines en 2D. Ceci a permis un gain de temps considérable puisqu’une
simulation en 2D correspond à environ un jour de calcul, alors qu’une simulation en 3D
peut prendre plus d’un mois. Les équations précédemment décrites sont donc discrétisées
sur un maillage en 2D orthogonal raffiné près des parois sur la largeur (selon l’axe des y),
et uniforme sur la longueur (selon l’axe des x) comme le montre la figure II.23. Le système
est supposé symétrique par rapport au plan (y = lC/2). Ainsi, la largeur du domaine de
calcul correspond à la moitié de la largeur du canal. Sa longueur correspond à une pé-
riode d’écoulement LUC . En effet l’étude d’un chapelet de gouttes est réduite à l’étude
d’une unique goutte en supposant des conditions de périodicité aux limites du domaine
perpendiculaires à l’écoulement. Les volumes de chaque phase sont initialement fixés. Le
mouvement du fluide est généré en imposant un gradient de pression entre les bordures du
domaine de calcul perpendiculaires à l’écoulement.
Fig. II.23 – Type de maillage utilisé pour la discrétisation des équations régissant l’hydro-
dynamique des systèmes diphasiques. La ligne courbe représente l’interface fictive calculée
par JADIM.
II.3 Caractérisation de l’écoulement dispersé 55
II.3.2.2 Résultats
Nous avons simulé différents cas de figure résumés en annexe D (lC = 50-960 µm,
Ug = 0.0015-0.25 m/s, (Lg/lC) = 0.4-11.2, σ = 0.005-0.038 N/m). Au regard des lignes
de courant obtenues avec les simulations, nous avons identifié trois types de structures
hydrodynamiques illustrés en figure II.24 [Sarrazin et coll. 2008] :
Fig. II.24 – Structures hydrodynamiques obtenues à partir du code de calcul JADIM. (a)
lC = 60 µm, Ug = 0.1837 m/s, Lg = 147.2 µm, LUC = 300 µm. (b) lC = 480 µm, Ug =
0.0036 m/s, Lg = 924.0 µm, LUC = 1920 µm. (c) lC = 240 µm, Ug = 0.0144 m/s, Lg =
87.0 µm, LUC = 300 µm.
(a)
(b) (c)
– Structure (a) : cette structure est caractérisée par des mouvements de recirculation
réguliers au sein des deux phases liquides, et un film qui mouille la paroi et au
sein duquel les lignes de courants sont presque rectilignes. Si l’on procède à une
coupe horizontale au niveau de la goutte, on observe une boucle de recirculation dans
chaque demi-goutte. Ce type de structure a été observé lors de nombreux travaux
expérimentaux ou de simulations [Thulasidas et coll. 1995, Thulasidas et coll. 1997,
Kreutzer et coll. 2005, Kashid et coll. 2005, Taha et Cui 2006].
– Structure (b) : les structures hydrodynamiques dans la phase continue sont simi-
laires à celles observées en structure (a). Cependant, on dénombre deux différences
majeures. Tout d’abord, il apparaît de nombreux nœuds de recirculation au sein de
la goutte, et notamment des boucles rapides à l’avant de celle-ci. De plus, le film
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semble beaucoup plus fin. Ces structures sont obtenues pour de faibles nombres ca-
pillaires Cag (figure II.25) : comme nous l’avons précédemment suggéré, la goutte a
tendance à « remplir » la section du canal à faible Cag (II.20), d’où une réduction
de l’épaisseur du film.
– Structure (c) : il n’y a pas de mouvements de recirculation au sein de la phase
continue, et ils sont très lents au sein de la phase dispersée. Nous nous retrouvons
dans le cas d’une goutte isolée en milieu infini dans un écoulement laminaire [Sarrot
2006]. Cette structure est observée quand le diamètre des gouttes est bien inférieur
à la taille du canal (figure II.25).
Fig. II.25 – Structures hydrodynamiques en fonction du nombre capillaire Cag et du ratio
(Lg/lC) qui traduit le confinement des gouttes.
II.4 Conclusion
En premier lieu, l’étude de l’hydrodynamique des écoulements liquide-liquide en micro-
canal a permis de constater que les conditions opératoires favorables à l’obtention de l’écou-
lement dispersé dépendaient fortement des propriétés des fluides utilisés. Notamment, le
ratio de viscosités entre les deux phases (µaq/µorg) est un paramètre clé pour la rupture
de gouttes : plus il est grand, plus il sera difficile de générer un écoulement dispersé.
Nous avons proposé une représentation de la cartographie des écoulements en fonction de
nombres adimensionnels (CacWec = f(Wed, (µd/µc)2)). Cette cartographie, validée pour
des systèmes liquide-liquide classiques, permet de guider le choix des conditions opératoires
afin d’obtenir l’écoulement souhaité (dispersé ou stratifié).
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Nous nous sommes ensuite intéressés à l’hydrodynamique globale de l’écoulement dis-
persé au travers d’expériences menées avec différents micro-canaux et systèmes liquide-
liquide. Le but de cette étude était de caractériser l’influence des conditions opératoires
sur les paramètres de l’écoulement que sont la longueur des gouttes, leur vitesse et leur
forme. La longueur et la forme des gouttes sont des facteurs fondamentaux pour l’estima-
tion de l’aire interfaciale entre les deux phases liquides, et donc du transfert de matière
entre celles-ci dans le cas d’une opération d’extraction liquide-liquide. Nous avons donc
consacré une partie de ce travail à la modélisation de ces grandeurs à partir des données
expérimentales. Nous avons obtenu une bonne prédictibilité de la longueur des gouttes en
utilisant une corrélation basée sur les nombres adimensionnels utilisés pour représenter la
cartographie des écoulements :
Lg
lC
= 0.578 · Cac−0.224Wec−0.106Wed0.082(µd/µc)−0.043
La forme des gouttes a ensuite été estimée à partir du nombre capillaire Cag. Si Cag < 0.04,
le corps de la goutte peut être considéré comme un parallélépipède droit de même section
que le canal. De plus, nous avons supposé que ces extrémités correspondaient à deux demi-
ellipsoïdes.
Enfin, l’étude de l’hydrodynamique locale au moyen de simulations (code de calcul
JADIM) a permis d’identifier différents types de structure au sein des phases en fonction
des conditions opératoires. Sarrazin (2006b) avait étudié l’impact de ces structures sur le
mélange interne à la phase dispersée. Elle a notamment constaté que la boucle secondaire
qui apparaît dans le nez de la goutte pour les faibles nombres capillaires (structure de type
(b)) est une boucle rapide. Elle permet de globalement accélérer le mélange dans la goutte.
Dans notre étude, nous étudierons à la fois l’impact des structures hydrodynamiques in-
ternes et externes à la goutte sur le transfert de matière entre les deux phases. Les ci-
nétiques de transfert étant liées aux vitesses de mélange, les travaux de Sarrazin (2006b)
suggèrent que la représentation mathématique du transfert massique dépend de l’hydro-
dynamique locale de l’écoulement dispersé. Le chapitre suivant présente les études menées
pour la caractérisation de l’influence des structures sur le transport de matière en système
liquide-liquide non réactif. Puis nous intègrerons un schéma réactionnel pour qualitative-
ment étudier l’impact de la réaction sur le transfert.

Chapitre III
Transfert de matière liquide-liquide
en micro-canal
III.1 Introduction
L’écoulement dispersé en micro-canal est caractérisé par des boucles de recirculation
internes et externes à la goutte qui ont un effet favorable sur le mélange dans les phases. En
effet, Sarrazin (2006) a montré l’accélération du mélange dans la goutte due au transport
convectif induit par les recirculations, par rapport au mélange par pure diffusion que l’on
observerait en écoulement stratifié. Ce mélange permet une homogénéisation plus rapide
de la goutte et favorise donc le renouvellement de l’interface, paramètre clé du transfert de
matière entre phases. Ainsi, cet écoulement semble prometteur pour la mise en œuvre du
transfert entre deux phases liquides.
Dans le chapitre précédent, nous nous sommes intéressés à l’hydrodynamique locale des
écoulements dispersés en micro-canal. L’étude numérique mise en œuvre a permis d’identi-
fier différentes structures hydrodynamiques locales (forme des lignes de courant) en fonction
des paramètres de l’écoulement. Ce chapitre vise à établir un lien entre l’hydrodynamique
des écoulements dispersés et le transfert de matière entre les phases au travers de travaux
entrepris pour la caractérisation du transfert de matière liquide-liquide en micro-canal
de section carrée. Cette étude a été menée en deux parties. En premier lieu, nous avons
effectué des simulations numériques directes pour visualiser le processus de transfert en
micro-canal et étudier l’influence des conditions opératoires sur le coefficient de transfert
massique. L’objectif de cette partie est :
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– d’évaluer l’impact des différentes structures d’écoulement sur le transfert de matière,
– d’analyser l’influence des conditions opératoires (vitesse et longueur des gouttes, . . .)
sur les cinétiques de transfert.
Puis des expériences de transfert ont été mises en œuvre et comparées aux résultats de
simulations. Cette étude expérimentale va permettre de fournir des résultats quantitatifs




Les simulations portent sur le transfert d’un soluté entre les deux phases liquides. Elles
sont basées sur le calcul du champ de concentration C, qui résulte de la résolution des
équations classiques de transport de matière par convection et diffusion. Les flux diffusifs




+ ~ug.∇Cc = Dc∇2Cc (III.1)
∂Cd
∂t
+ ~ug.∇Cd = Dd∇2Cd (III.2)
où ~ug représente le champ de vitesse dans le référentiel de la goutte. Nous rappelons que
les indices c et d réfèrent respectivement aux phases continue et dispersée. Le temps t
correspond au temps passé dans le micro-canal. La concentration à l’interface obéit à une
condition d’équilibre thermodynamique atteint à chaque instant. Cela permet de nous
affranchir de l’écriture d’une équation traduisant l’accumulation au niveau de l’interface.
Tout se passe comme s’il n’y avait pas de résistance interfaciale au transfert. Dans notre
cas, nous avons décrit cet équilibre sous la forme d’une loi linéaire décrite par l’équation
III.3 où m est le coefficient de partage du soluté, supposé constant dans les gammes de
concentrations explorées :
Cd = mCc à l’interface (III.3)
Comme pour la résolution des équations de continuité et de Navier-Stokes présentée
dans le chapitre II, p. 51, la résolution des équations de transport en soluté s’opère selon
une approche à un fluide. Pour cela, des changements de variable sont nécessaires afin de
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garantir la continuité de la concentration à l’interface [Yang et Mao 2005, Kashid et coll.



























Cˆd = Cˆc à l’interface (III.8)
L’équation III.8 montre bien la continuité de la variable Cˆ à l’interface. On peut alors
décrire le transport en soluté sur l’ensemble du domaine de calcul par une unique équation
(équation III.9). Pour cela, on effectue des changements de variable sur le temps t, le champ
de vitesse ~ug et le coefficient de diffusion D comme le montrent les équations III.10 à III.12.
Nous rappelons que ϕ représente le taux de présence de phase calculé par le code JADIM





























m) + (1− ϕ)√mDd (III.12)
Condition initiale
Nous avons considéré que le soluté était initialement présent dans la phase dispersée,




ϕ à t = 0 s (III.13)
Le transfert du soluté se fera donc des gouttes vers la phase continue.
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Conditions aux limites
A la paroi et au plan de symétrie, la composante des flux de matière dans la direction
des y est nulle (direction perpendiculaire au sens d’écoulement, voir la figure II.23, p.54) :
∂Cˆ
∂y
= 0 pour y = 0 et y = lC/2 (III.14)
Pour les bordures normales à l’écoulement (selon l’axe des x), on introduit deux colonnes
de mailles fictives à l’extérieur du domaine de calcul considérées à la même concentration
que les bordures pour le calcul des flux convectifs et diffusifs.
III.2.1.2 Procédure de discrétisation et algorithme de calcul
La résolution de l’équation de transport en soluté III.9 nécessite le calcul du champ de
vitesse ~ug et du taux de présence de phase ϕ. Dans cette étude, nous avons découplé le
calcul des paramètres relatifs à l’hydrodynamique de l’écoulement et le champ de concen-
tration afin d’avoir une résolution plus rapide.
Dans un premier temps, le code JADIM (section II.3.2, p.51) a permis de déterminer
les champs de vitesse et pression et le calcul du taux de présence de phase. Puis, le champ
de concentration est calculé au moyen d’un code de calcul que nous avons développé et
exécuté avec le logiciel Matlab 7.4. Par conséquent, l’impact du transport du soluté sur
les propriétés physico-chimiques des fluides et l’hydrodynamique de l’écoulement a été né-
gligé. De plus, les effets Marangoni n’ont pas été pris en compte (mouvements de fluide
à proximité de l’interface provoqués par un gradient de tension interfaciale induit par le
transfert de matière). Ces hypothèses simplificatrices sont pertinentes tant que les flux de
matière sont faibles. Afin de satisfaire cette condition, nous avons considéré des milieux
faiblement concentrés.
La méthode de discrétisation des équations de transport en soluté est la même que celle
utilisée par JADIM, c’est-à-dire une méthode de type VOF. Le maillage est le même pour
les deux étapes de calcul. La méthode VOF est basée sur l’intégration des équations sur

















= Cˆ∇ · ~ˆug + ~ˆug · ∇Cˆ = ~ˆug · ∇Cˆ (III.16)
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De plus, sachant que le laplacien de la concentration ∇2C est équivalent au divergent du














Dˆ∇ · ∇Cˆ dV (III.17)
Enfin, le théorème d’Ostrogradski stipule que le flux d’un vecteur ~v à travers une surface
fermée est égal à l’intégrale volumique de ∇ · ~v sur le volume qu’elle délimite :∫∫
S
~v · ~n dS =
∫∫∫
V
∇ · ~v dV (III.18)
Ainsi, on peut exprimer les termes convectif et diffusif de l’équation III.17 sous forme
de flux à travers la surface de la maille (~n est le vecteur normal à la surface dirigé vers







Cˆ ~ˆug · ~n dS =
∫∫
S
Dˆ∇Cˆ · ~n dS (III.19)
Cette équation est discrétisée sur un maillage en 2D (figure III.1) : le volume de la
maille est donc réduit à sa surface (dV = dx · dy), et sa surface réduite à son contour
(dS = 2dx+ 2dy).
Fig. III.1 – Maillage 2D utilisé pour la discrétisation de l’équations III.19.
Nous avons appliqué le schéma de discrétisation suivant :
– L’équation III.19 est explicitement intégrée dans le temps, selon un schéma du pre-




dV ≈ Cˆ(tˆ+ dtˆ,Mi,j)− Cˆ(tˆ,Mi,j)
dtˆ
dxdy (III.20)
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– Le terme convectif est discrétisé selon un schéma du premier ordre décentré vers
l’amont de l’écoulement. Sur chaque face de la maille, la concentration utilisée pour
exprimer le flux convectif dépend de la direction du vecteur vitesse. Par exemple,
considérons la maille centrée sur le point Mi,j . Sur la face ouest de cette maille, de
surface dSO, on pose :∫∫
S
Cˆ ~ˆug · ~n dSO ≈ Cˆ(tˆ,Mi,j) uˆg(Oi,j) dy si ~ug(Oi,j) · ~n > 0 (III.21)
≈ Cˆ(tˆ,Mi−1,j) uˆg(Oi,j) dy si ~ug(Oi,j) · ~n < 0 (III.22)
– Le terme diffusif est discrétisé selon un schéma du second ordre. Par exemple, sur la
face ouest de la maille, on écrit :∫∫
S
Dˆ∇Cˆ · ~n dSO ≈ Dˆ(Oi,j) Cˆ(tˆ,Mi−1,j)− Cˆ(tˆ,Mi,j)
x(Mi−1,j)− x(Mi,j) dy (III.23)
Dans cette étude, nous nous sommes intéressés au transfert de matière en régime per-
manent : si on compare le canal à un instant t et (t+ T ), T correspondant à la périodicité
de l’écoulement, on doit obtenir le même champ de concentration sur tout le canal. La
période transitoire correspond donc à la mise en régime du système (passage des premières
gouttes). Pour atteindre le régime permanent dans une cellule de calcul de même longueur
qu’une période d’écoulement, le champ de concentration est calculé selon un algorithme
basé sur une représentation eulérienne du système (i.e. dans le référentiel du canal). Cela
signifie que l’on se place dans une fenêtre du canal fixe, et que les gouttes circulent dans
cette fenêtre de façon périodique. A chaque période de temps T , l’algorithme compare les
champs de concentrations aux temps tk = t0 + kT et tk+1 = t0 + (k + 1)T . Le régime
permanent est supposé atteint lorsque les conditions suivantes sont satisfaites sur chaque
maille de la cellule de calcul :
|C(tk)− C(tk + 1)|
C(tk)
< 0.01 si C(tk) 6= 0 (III.24)
|C(tk)− C(tk + 1)| < 0.01 si C(tk) = 0 (III.25)
Une fois le régime permanent atteint dans une cellule, le même algorithme est appliqué
pour le calcul du champ de concentration dans la cellule suivante.
III.2.1.3 Choix du maillage
Afin de choisir la taille du maillage et évaluer l’erreur commise lors de la simulation
du transfert de matière, nous avons appliqué la méthode numérique précédemment décrite
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sur différents maillages. Une cellule de calcul de 100 µm de longueur et 30 µm de largeur
a été découpée en 125 × 30, 250 × 30, 125 × 75, 160 × 75 et 125 × 100 mailles. Les
deux premiers maillages sont raffinés au niveau du film dans la direction perpendiculaire
à l’écoulement, et réguliers dans le sens de l’écoulement comme le montre le tableau III.1
au travers des valeurs des pas d’intégration dx et dy. Les suivants sont réguliers dans les
deux directions. Le cas simulé présente des gouttes de 53 µm de longueur. L’influence du
Tab. III.1 – Influence du maillage sur les résultats de simulation.
Nombre de
mailles
dx (µm) dy (µm) Ug (m/s) Uc (m/s)
(kgasimuVUC)/Vg
(1/s)
125 × 30 0.80 0.30-1.66 0.1401 0.0877 122.6
250 × 30 0.40 0.30-1.66 0.1391 0.0872 121.2
125 × 75 0.80 0.40 0.1534 0.0945 95.7
160 × 75 0.625 0.40 0.1533 0.0945 94.0
125 × 100 0.80 0.30 0.1537 0.0949 91.4
maillage sur l’hydrodynamique et le transport de matière a été étudiée. En effet, le code
JADIM et celui développé pour le calcul du champ de concentration ont été exécutés sur
chacun de ces maillages. Pour cela, plusieurs critères ont été estimés dans chaque cas de
simulation et comparés : les vitesses de la goutte et de la phase continue respectivement
obtenues à partir des équations III.26 et III.27, et le coefficient de transfert de matière
qui est directement corrélé au profil de concentration dans la goutte en fonction du temps
comme nous le verrons par la suite (section III.2.2.2).
Ug =
∫∫





(1− ϕ) · (~u · ~n) dxdy∫∫
(1− ϕ)dxdy (III.27)
Le tableau III.1 montre les valeurs de ces trois critères pour les 5 maillages étudiés.
On obtient des résultats très différents en augmentant le nombre de mailles selon la lar-
geur du domaine de calcul. En effet, si l’on compare les critères estimés avec le maillage le
plus grossier et le plus fin, on constate peu de changement au niveau des vitesses (10 %
d’augmentation) mais une diminution du coefficient de transfert de matière de 30 %. On
observe également qu’une augmentation du nombre de mailles suivant la longueur affecte
peu les valeurs des critères. Ainsi, on peut conclure de cette étude rapide que les résultats
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des simulations sont indépendants du maillage quand le domaine de calcul de 100 µm ×
60 µm est représenté par au moins 125 × 75 mailles.
Cette différence entre les résultats est principalement due à l’erreur de troncature in-
duite par la discrétisation du terme convectif (équation III.21). Cette erreur agit comme un
terme diffusif : on la caractérise alors comme une diffusion artificielle appelée « diffusion
numérique » [Chung 2002]. La valeur du coefficient de diffusion numérique est liée à la
finesse du maillage : plus les mailles sont petites, plus l’erreur de troncature est faible. La
diffusion numérique s’ajoute à la diffusion massique, aboutissant à une surestimation des
flux de matière. Cet effet est particulièrement gênant à l’interface puisque le transport de
matière dans cette zone ne s’opère que par diffusion.
La figure III.2 illustre clairement l’impact de la diffusion numérique au travers des
profils temporels de concentration dans la goutte (C¯g est la concentration moyenne dans la
goutte) obtenus en imposant différents coefficients de diffusion massiqueD (Dd = Dc = D).
En effet, en considérant le maillage le plus grossier, soit 125 × 30 mailles pour représenter
une surface de 100 µm × 30 µm, on constate que même en imposant un transport de
matière par diffusion nul (D = 0 m2/s), le soluté transfère d’une phase à l’autre : ceci est
purement un effet de la diffusion numérique. Cette figure illustre aussi le fait que le profil
de concentration est indépendant du coefficient de diffusion massique tant que D < 10−9
m2/s. Cela signifie que l’ordre de grandeur du coefficient de diffusion numérique est de
10−9 m2/s, ce qui correspond à l’ordre de grandeur des coefficients de diffusion massique
dans les liquides.
Enfin, la figure III.3 (a) montre qu’en travaillant avec plus de 75 mailles pour repré-
senter la largeur du domaine de calcul, le profil de concentration en soluté dans la goutte
est indépendant du maillage utilisé en fixant D = 10−9 m2/s (33 % d’augmentation du
nombre de mailles selon la largeur produit moins de 5 % de variation des résultats de
simulation). Ceci suggère que la diffusion numérique pour de tels maillages est négligeable
par rapport aux coefficients de diffusion massique pour la plupart des liquides. La figure
III.3 (b) montre également que le profil de concentration dans la goutte obtenu avec 125
× 30 mailles en fixant D = 10−9 m2/s est équivalent à celui obtenu avec 125 × 100 mailles
en fixant D = 5 × 10−9 m2/s. On peut donc estimer que le coefficient de diffusion numé-
rique dans le premier cas est d’environ 4 × 10−9 m2/s. Ainsi, la somme des coefficients
de diffusion massique et numérique est encore du bon ordre de grandeur pour représen-
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Fig. III.2 – Profil de concentration moyenne dans la goutte pour différentes valeurs de
coefficient de diffusion. (a) Ug = 0.0977 m/s, Lg = 53 µm, dx = 0.8 µm, dy = 0.3-1.66 µm.
(b) Ug = 0.2314 m/s, Lg = 150.4 µm, dx = 0.8 µm, dy = 0.3-1.66 µm.
(a) (b)
Fig. III.3 – Impact du maillage sur le profil de concentration moyenne dans la goutte.
(a) (b)
ter le phénomène de diffusion dans les liquides. Fondamentalement, ce résultat n’est bien
entendu pas satisfaisant car il ne permet pas de discriminer les effets numériques de ceux
purement physiques. Cependant, comme nous l’avons précédemment indiqué, l’objectif de
cette étude est de fournir des informations d’ordre qualitatif pour comprendre le mécanisme
de transfert massique en micro-canal et prédire l’évolution de sa cinétique en fonction des
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paramètres de l’écoulement. Par conséquent, malgré l’impact de la diffusion numérique sur
les simulations, nous avons employé un maillage grossier (30 mailles pour représenter 30
µm selon la largeur) afin de garantir des temps de calcul raisonnables.
III.2.2 Résultats
III.2.2.1 Impact de la structure hydrodynamique locale de l’écoulement sur
le champ de concentration
Le code de calcul précédemment décrit couplé aux résultats de simulation obtenus avec
JADIM a permis d’établir des champs de concentration au sein d’un micro-canal dans le
cas d’écoulement dispersé liquide-liquide comme le montrent les figures III.4 à III.6. Ces
figures correspondent aux champs de concentration obtenus pour trois cas de simulation ca-
ractérisés par des structures hydrodynamiques locales différentes (figure II.24, p.55). Pour
cette étude, nous avons fixé C0 = 10 kg/m3 et m = 1.
Fig. III.4 – Illustration du champ de concentration au sein d’une moitié de micro-canal en
écoulement dispersé dans un cas présentant une structure hydrodynamique locale de type
(a). L’échelle de couleur représente la valeur de la concentration C en kg/m3.
Dans le cas des structures hydrodynamiques (a) et (b) nous pouvons différencier la concen-
tration moyenne dans le film et l’intervalle liquide entre deux gouttes. Cette différenciation
n’est pas pertinente dans le cas où l’écoulement est caractérisé par une structure hydrody-
namique de type (c) puisque celle-ci ne montre aucune recirculation dans la phase liquide :
la notion d’intervalle n’a pas de sens dans cette structure d’écoulement.
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Fig. III.5 – Champ de concentration dans un cas présentant une structure hydrodynamique
locale de type (b).
Fig. III.6 – Champ de concentration dans un cas présentant une structure hydrodynamique
locale de type (c).
A partir du champ de concentration, nous avons calculé les concentrations moyennes
dans chacun des volumes suivants : la goutte C¯g, la phase continue dans sa globalité C¯c, le









(1− ϕ) · C dxdy∫∫
(1− ϕ) dxdy (III.29)
Enfin, nous avons différencié le film et l’intervalle en nous basant sur les lignes de courant
dans la phase continue. Chaque ligne de courant est associée à une valeur de fonction
de courant Ψ dont la différentielle en écoulement plan est définie par la relation suivante
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[Lallemand 1999] :
dΨ = −uy dx+ ux dy (III.30)
Le code JADIM calcule cette fonction de courant en chaque maille à partir du champ
de vitesse. On repère la valeur Ψfilm de la fonction de courant juste en dessous de la
goutte, i.e. au niveau de la première maille définie par ϕ < 0.75 en se déplaçant selon
la direction y à partir du centre de la goutte. Cette maille est un élément de la ligne de
courant délimitant le film. Pour chaque valeur de x, on repère alors la coordonnée yfilm



























La figure III.7 illustre les concentrations moyennes sur une période d’écoulement ob-
tenues à partir du code de calcul dans les trois volumes caractéristiques de l’écoulement
dispersé (dans la goutte, le film et l’intervalle), ainsi que dans la phase continue en fonction
du temps de séjour dans deux cas de simulation associés à la structure (a). Nous avons
considéré être dans la goutte quand le taux de présence de phase ϕ était supérieur à 0.75.
On constate que le profil de concentration dans le film et l’intervalle sont très différents :
le film est plus rapidement saturé en soluté. De plus, on constate que sous certaines condi-
tions opératoires, la concentration moyenne dans le film peut temporairement dépasser la
concentration à l’équilibre (correspondant à un temps de séjour infini) comme le montre la
figure III.7 (b). Ce phénomène est particulièrement notable quand le volume de l’intervalle
est grand comparé à celui du film et de la goutte. Ceci s’explique par le temps nécessaire
à l’enrichissement de l’intervalle en soluté : si ce volume est important, ce temps sera très
grand par rapport au temps de saturation du film. Ainsi, l’homogénéisation de la concen-
tration sera beaucoup plus rapide au niveau de la goutte et du film que sur le volume total
du domaine de calcul.
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Fig. III.7 – Profil des concentrations en fonction du temps de séjour. (a) Ug = 0.1837 m/s,
Lg = 147 µm, LUC = 300 µm, lC = 60 µm. (b) Ug = 0.1326 m/s, Lg = 54 µm, LUC = 300
µm, lC = 60 µm. Structure hydrodynamique de type (a).
(a)
(b)
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Dans le cas d’écoulements caractérisés par une structure hydrodynamique de type (b),
on constate également que le film sature en soluté plus rapidement que l’intervalle (figure
III.8). Cependant on peut noter que la concentration moyenne calculée dans la phase
continue est similaire à celle calculée dans l’intervalle, alors que ce n’était pas le cas avec
des structures d’écoulement de type (a). Cette différence vient de la très faible épaisseur du
film dans le cas (b), d’où un volume de film négligeable par rapport à celui de l’intervalle.
Fig. III.8 – Profil des concentrations en fonction du temps de séjour. Ug = 0.0095 m/s,
Lg = 118 µm, LUC = 240 µm, lC = 60 µm. Structure hydrodynamique de type (b).
On constate que la concentration moyenne dans le film présente des oscillations. Celles-ci
ont une période proche du temps nécessaire à un élément de fluide du film pour parcourir
la longueur correspondant à une période d’écoulement LUC dans le référentiel de la goutte.
On note ce temps Tfilm :
Tfilm =
LUC
Ug − Ufilm (III.33)
A titre d’exemple, dans le cas illustré par la figure III.8, Tfilm = 0.039 s alors que les
oscillations ont une période d’environ 0.04s. Ces oscillations reflètent l’enrichissement du
film en soluté, par contact avec la goutte, jusqu’à ce qu’il atteigne la saturation. Puis la
concentration dans le film diminue par transfert du soluté entre ce volume et l’intervalle,
et ainsi de suite. Le film joue donc le rôle de volume « tampon ». Ce même processus de
transfert est généré avec des structures d’écoulement de type (a). Néanmoins le temps de
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saturation du film et de transfert vers l’intervalle sont plus proches dans le cas (a) que dans
le cas (b) où le film est très fin. Ainsi, dans le premier cas, les oscillations sont amorties car
les transferts entre la goutte et le film et entre le film et l’intervalle s’équilibrent rapidement.
Enfin, quand l’écoulement présente une structure hydrodynamique de type (c), la fi-
gure III.9 confirme le fait que la phase continue doit être traitée comme un unique volume
puisque la concentration dans le « film » et celle dans la totalité de la phase continue sont
presque superposables. Celui-ci agit comme un film dont les lignes de courant suivent la
forme de l’interface.
Fig. III.9 – Profil des concentrations en fonction du temps de séjour. Ug = 0.0144 m/s,
Lg = 87 µm, LUC = 300 µm, lC = 240 µm. Structure hydrodynamique de type (c).
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III.2.2.2 Identification du coefficient de transfert de matière
A partir des résultats de simulation, nous pouvons identifier un coefficient de transfert
massique côté phase dispersée kg,simu. Pour cela, on considère que l’appauvrissement en




= −kg,simua · VUC · (C¯g − Cg∞) (III.34)
où Cg∞ est la concentration dans la goutte pour un temps de séjour infini. L’intégration










C¯g = Cg∞ +
(
C¯0g − Cg∞





Le coefficient de transfert kg,simua est ensuite calculé de telle sorte que les concentrations
moyennes dans la goutte obtenues par simulation et calculées avec l’équation III.36 soient
les plus proches possible. Les figures III.10 à III.12 montrent le résultat de l’identification
pour trois cas de simulation correspondant aux trois types de structure hydrodynamique.
On constate que le modèle s’adapte bien aux résultats obtenus. Ce traitement sera appliqué
à toutes les simulations réalisées.
Fig. III.10 – Profil de concentrations dans la goutte simulé et calculé, Ug = 0.1326 m/s,
Lg = 54 µm, LUC = 300 µm, lC = 60 µm, structure hydrodynamique de type (a).
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Fig. III.11 – Profil de concentrations dans la goutte simulé et calculé, Ug = 0.0095 m/s,
Lg = 118 µm, LUC = 240 µm, lC = 60 µm, structure hydrodynamique de type (b).
Fig. III.12 – Profil de concentrations dans la goutte simulé et calculé, Ug = 0.0144 m/s,
Lg = 87 µm, LUC = 300 µm, lC = 240 µm, structure hydrodynamique de type (c).
III.2.2.3 Etude de l’évolution du coefficient de transfert de matière
L’évolution du coefficient de transfert en fonction des paramètres de l’écoulement a été
étudié. Pour cela, nous nous sommes intéressés à l’impact des grandeurs suivantes sur la
cinétique de transfert :
– la vitesse des gouttes Ug,
– la longueur de la période de l’écoulement LUC pour une longueur de gouttes Lg fixe,
– la longueur de la période de l’écoulement pour un ratio (Lg/LUC) fixe.
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Influence de la vitesse des gouttes
La figure III.13 représente l’évolution de la concentration dans la goutte sous forme





On constate que plus la vitesse des gouttes est grande, plus le transfert est rapide. Cette
tendance est confirmée par l’évolution du coefficient de transfert massique kg,simua en
fonction de Ug (figure III.14).
Fig. III.13 – Influence de la vitesse des gouttes sur le transfert de soluté. (a) Lg = 55 µm,
LUC = 300 µm, lC = 60 µm. (b) Lg = 150 µm, LUC = 300 µm, lC = 60 µm.
(a) (b)
Fig. III.14 – Influence de la vitesse des gouttes sur le coefficient de transfert, LUC = 300
µm, lC = 60 µm.
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Influence de la longueur de la période d’écoulement
Les figures III.15 et III.16 montrent que la vitesse de transfert diminue quand la lon-
gueur de la période d’écoulement augmente, que l’on travaille à longueur de gouttes ou
ratio (Lg/LUC) constant. Ceci s’explique notamment par la diminution de l’aire interfa-
ciale spécifique a quand cette longueur augmente.
Fig. III.15 – Influence de la longueur de la période d’écoulement sur le transfert de soluté
(a) à longueur de gouttes constante (Ug = 0.1505 m/s, Lg = 101 µm, lC = 60 µm), (b) à
ratio (Lg/LUC) constant (Ug = 0.1505 m/s, Lg/LUC = 0.17, lC = 60 µm).
(a) (b)
La figure III.17 montre également que le coefficient de transfert de matière kg,simu di-
minue quand cette longueur augmente. Dans cette étude, l’augmentation de LUC engendre
une augmentation de la longueur de l’intervalle, et donc de son volume, d’où une diminu-
tion de la vitesse d’enrichissement en soluté de ce volume. Une augmentation de la longueur
de la période d’écoulement engendre donc une diminution de la cinétique de transfert.
Influence des autres paramètres
Outre la vitesse des gouttes et la longueur de la période d’écoulement, l’influence
d’autres paramètres a été étudiée comme le montre le tableau D en annexe, p.161 (longueur
des gouttes, taille du canal, . . .). Seules les grandeurs suivantes ont été inchangées :
– les propriétés physico-chimiques des phases continue et dispersée (ρc = 950 kg/m3,
µc = 0.019 Pa.s ; ρd = 1000 kg/m3, µd = 0.001 Pa.s),
– le coefficient de diffusion du soluté dans chaque phase (Dc = Dd = 10−9 m2/s).
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Fig. III.16 – Influence de la longueur de la période d’écoulement sur kg,simua (a) à longueur
de gouttes constante (Ug = 0.1505 m/s, Lg = 101 µm, lC = 60 µm), (b) à ratio (Lg/LUC)
constant (Ug = 0.1505 m/s, Lg/LUC = 0.17, lC = 60 µm).
(a) (b)
Fig. III.17 – Influence de la longueur de la période d’écoulement sur kg,simu (a) à longueur
de gouttes constante (Ug = 0.1505 m/s, Lg = 101 µm, lC = 60 µm), (b) à ratio (Lg/LUC)
constant (Ug = 0.1505 m/s, Lg/LUC = 0.17, lC = 60 µm).
(a) (b)
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Afin de montrer l’influence des paramètres opératoires sur le coefficient de transfert de
matière, nous avons supposé que celui-ci pouvait s’écrire sous la forme suivante :
kg,mod = p1 · Ugp2 · lCp3 · dgp4 · εp5 · σp6 (III.38)
où les paramètres pi sont des constantes. ε est le ratio entre les volumes d’une goutte
et d’une période d’écoulement ε = (Vg/VUC), et dg représente le diamètre équivalent en
volume des gouttes :





L’aire interfaciale spécifique a été modélisée en fonction du nombre capillaire Cag. En effet,
comme nous l’avons vu dans le chapitre précédent (p.50), la forme des gouttes dépend de
ce nombre adimensionnel :
– Cag ≥ 0.04 , le corps de la goutte peut être assimilé à un cylindre.
– Cag < 0.04 : la hauteur et la largeur des gouttes sont très proches de celles du canal.
Nous avons considéré que le corps de la goutte était un parallélépipède droit.
Nous avons également considéré que les extrémités de la goutte étaient des demi-sphères
(canal de section carrée). Nous avons alors posé :
amod =
pi · lg · (Lg − lg) + pi · l2g
LUC · l2C
pour Ca ≥ 0.04 (III.40)
amod =
4 · lg · (Lg − lg) + pi · l2g
LUC · l2C
pour Ca < 0.04 (III.41)
Les paramètres pi ont été identifiés de telle sorte que la corrélation proposée pour esti-
mer le coefficient de transfert massique fasse apparaître des nombres adimensionnels. Nous
avons observé qu’une unique corrélation ne permettait pas de représenter toutes les valeurs
des coefficients de transfert obtenus par simulation. Comme nous l’avons précédemment
suggéré, l’hydrodynamique du système influe sur le transfert entre les phases. Ainsi, nous
avons proposé une corrélation obtenue à partir des cas de simulation caractérisés par une
structure hydrodynamique de type (a), celle-ci étant la plus courante dans notre étude
numérique :











Dans cette corrélation, le terme :
– kg,moddg peut être interpréter comme un nombre de Sherwood (D constant),
– UglC comme un nombre de Reynolds (ρ et µ constants),
– (Ug/σ) comme un nombre capillaire (µ constant),
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– et le terme (lC/dg) comme un facteur de confinement.
Nous avons obtenu une constante p1 = 2.77× 10−4. La figure III.18 montre que la corréla-
tion III.42 permet une bonne représentation des coefficients de transfert massique obtenus
numériquement pour les cas présentant une structure hydrodynamique de type (a).
Fig. III.18 – Comparaison entre les coefficients de transfert massique calculés avec la
corrélation III.42 kg,mod et obtenus numériquement kg,simu.
Cette corrélation montre notamment l’impact défavorable du facteur de confinement sur le
transfert de matière liquide-liquide. En effet, le coefficient de transfert a tendance à aug-
menter avec le facteur (lC/dg). Cependant, le confinement reste un paramètre favorable
au transfert puisqu’il va influencer les structures hydrodynamiques de l’écoulement : plus
la goutte est confinée, plus les boucles de recirculation sont nombreuses, d’où un mélange
plus efficace au sein des différents volumes. L’augmentation de kg avec (lC/dg) pour une
même structure hydrodynamique révèle en fait l’importance du film vis-à-vis du transfert.
En effet, plus le film est large, moins vite il se saturera : sa participation au transfert sera
plus longue. De plus, on constate que le coefficient de transfert dépend du paramètre ε.
Cette dépendance confirme les observations faites en analysant l’influence de LUC sur la
cinétique de transfert, c’est-à-dire que le transfert est globalement ralenti quand le vo-
lume de l’intervalle est grand. Enfin, l’équation III.42 montre une faible influence du terme
que nous avons identifié comme étant le nombre capillaire sur le coefficient de transfert.
Ce nombre influence particulièrement les structures hydrodynamiques de l’écoulement dis-
persé. Comme nous avons obtenu la corrélation précédente en ne tenant compte que des
simulations présentant la structure (a), il est normal que le coefficient de transfert kg,mod
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soit peu sensible à ce facteur.
A titre comparatif, nous avons également reporté les résultats issus des autres configu-
rations sur la figure III.18. Les conclusions suivantes peuvent alors être dressées pour ces
autres cas :
– Structure hydrodynamique (b) : la corrélation III.42 sous-estime les résultats nu-
mériques. Ceci doit être dû aux nombreuses recirculations qui apparaissent dans la
goutte et qui favorisent le mélange dans ce volume, d’où une bonne régénération de
l’interface.
– Structure hydrodynamique (c) : la corrélation III.42 surestime les résultats numé-
riques. Cette structure est caractérisée par peu (voire aucune) boucle de recircula-
tion dans la phase continue et des boucles lentes au sein des gouttes. Par conséquent,
les mouvements de convection au sein des phases ne permettent pas d’accélérer le
phénomène d’homogénéisation de celle-ci, d’où un transfert plus lent.
Cependant, le même graphe présenté sous forme logarithmique semble montrer que le
coefficient de transfert massique évolue de la même manière en fonction des paramètres de
l’écoulement, quelque soit la structure hydrodynamique considérée (figure III.19). Ainsi, la
même corrélation pourrait être utilisée pour les trois types de structure en ajustant le pa-
ramètre p1. Toutefois, nous n’avons pas assez de résultats pour pouvoir être complètement
affirmatif sur ce point, notamment pour les structures hydrodynamiques de type (c).
Fig. III.19 – Comparaison entre les coefficients de transfert massique calculés avec la
corrélation III.42 kg,mod et obtenus numériquement kg,simu (échelle logarithmique).
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III.2.3 Conclusion
L’étude numérique du transfert massique en micro-canal a montré que la structure
hydrodynamique de l’écoulement avait un impact fort sur le mécanisme de transport de
matière. L’analyse des champs de concentration a permis de déterminer de manière qua-
litative l’évolution de la cinétique de transfert en fonction des grandeurs caractéristiques
de l’écoulement. Enfin, ce travail a abouti à la suggestion d’une corrélation permettant
d’estimer le coefficient de transfert de matière en fonction de ces grandeurs. L’ensemble
de cette étude numérique repose sur des simulations en 2D, en admettant une erreur sur
les champs de concentration due à la diffusion numérique. En outre, les couplages entre
hydrodynamique et transfert de matière n’ont pas été pris en compte, notamment les effets
Marangoni. Les résultats obtenus ne prétendent pas refléter parfaitement les coefficients
de transfert que l’on obtiendrait réellement en micro-canal. Cependant, ils ont le mérite de
mettre en exergue l’influence des conditions opératoires sur les cinétiques de transfert.
Ces résultats vont à présent être confrontés à des données quantitatives obtenues à partir
d’une étude expérimentale décrite dans la section suivante.
III.3 Etude expérimentale
III.3.1 Mode opératoire
III.3.1.1 Le système diphasique Toluène/Acétone/Eau
Pour l’étude expérimentale du transfert massique liquide-liquide, nous avons choisi
d’utiliser un des systèmes tests proposés par la Fédération Européenne du Génie Chimique
[Misek et coll. 1985] : le système diphasique toluène/acétone/eau, où l’acétone correspond
au soluté. La courbe d’équilibre du système montre qu’en introduisant jusqu’à 30 % d’acé-
tone dans le milieu, les solvants restent très peu miscibles (figure III.20).
Le taux de partage de l’acétone entre les phases aqueuse et organique est déterminé
en mélangeant les trois produits dans une ampoule à décanter. Après un temps de contact
suffisamment long, les deux phases sont séparées, pesées et la phase organique est analysée
par chromatographie en phase gazeuse (CPG) afin de déterminer la quantité d’acétone
présente dans cette phase. La composition de la phase aqueuse est ensuite obtenue par bilan
massique. La courbe d’équilibre est obtenue en modifiant la composition du mélange initial.
Elle a été établie pour de faibles concentrations massiques en acétone afin de transférer peu
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Fig. III.20 – Courbe d’équilibre du système diphasique toluène/acétone/eau [Misek 1978].
de matière pour minimiser l’impact de ce dernier sur l’hydrodynamique des écoulements,
et éviter les effets Marangoni. La figure III.21 montre que l’équilibre entre les deux phases
peut être décrit par une loi linéaire avec un coefficient de partage m = 0.76 :
worg
∗ = m · waq∗ (III.43)
Les concentrations w représentent en fait des fractions massiques définies comme le ratio
entre les masses d’acétone et de la phase considérée.
Fig. III.21 – Courbe d’équilibre de l’acétone dans le toluène et l’eau pour la détermination
du taux de partage.
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III.3.1.2 Méthode analytique
Les expériences de transfert liquide-liquide ont été mises en œuvre dans les réacteurs en
silicium/verre qui ont préalablement servi à l’étude de l’hydrodynamique des écoulements
en micro-canal (chapitre II, p.35). Ils présentent des canaux de section carrée de 200 µm
et 300 µm de largeur. La figure III.22 montre que ces réacteurs sont dotés de canaux
secondaires, dont la base est constituée de canaux plus fins que le micro-canal principal
afin de jouer le rôle de filtre. Ils permettent d’extraire de façon sélective la phase continue, le
filtre ne laissant pas passer la phase dispersée (contraintes sur l’interface trop importantes
pour aspirer les gouttes). La figure III.23 démontre l’efficacité de ce système : on constate
effectivement une aspiration de la phase continue puisque l’espace entre les gouttes est
plus grand avant le filtre. Pour chaque expérience, nous avons prélevé la moitié de la phase
continue par aspiration afin que la concentration en acétone dans le fluide analysé soit la
plus représentative possible de la concentration dans la phase continue circulant dans le
micro-canal.
Fig. III.22 – Illustration des filtres utilisés pour l’aspiration de la phase continue.
Fig. III.23 – Aspiration de la phase continue (sens de l’écoulement : de gauche à droite).
(a)
Le micro-réacteur est ainsi muni de cinq canaux secondaires pour suivre le transfert
tout au long du canal à partir de mesure de concentration d’acétone dans la phase aqueuse.
Leur position par rapport à la jonction en T est la suivante : 2.4 mm, 7.8 mm, 17.6 mm,
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32.2 mm et 48.8 mm. La longueur total du canal principal est de 50.6 mm. La phase
aqueuse est aspirée au travers des filtres et analysée en continu par spectrophotométrie
UV. Un tube en PFA sert de liaison entre la sortie du canal secondaire faisant l’objet de
l’analyse et la cellule de mesure (figure III.24). Cette cellule est également connectée à une
seringue montée sur un pousse-seringue en mode « aspiration ». L’analyse se fait à l’aide
de deux fibres optiques connectées à la cellule de mesure, et respectivement raccordés à la
source de lumière (lampes deutérium et halogène, Avalight-DHC) et au spectrophotomètre
détecteur (AvaSpec-2048-USB2 Grating UA). Le signal détecté est analysé à l’aide du
logiciel Avasoft-Full.
Fig. III.24 – Cellule d’analyse associée au spectrophotomètre UV.
La figure III.25 illustre le spectrogramme issu d’une analyse de la phase aqueuse en
travaillant avec de l’eau pure. On observe deux pics : le second correspond à l’acétone
(λ = 280 nm), alors que le premier correspond au toluène (λ = 240 nm). En effet, la très
faible solubilité du toluène dans l’eau suffit à ce qu’on le détecte par spectrophotométrie
UV. Les deux pics étant relativement proches, la présence de toluène peut affecter la mesure
de la concentration en acétone. Ainsi, l’eau introduite dans le réacteur sera saturée en
toluène (obtenue par décantation d’un mélange eau/toluène) pour éviter que cette espèce
transfère dans la phase aqueuse. Cette eau servira également de référence lors des analyses.
Nous avons établi le domaine de linéarité de l’absorbance de l’acétone dans de l’eau
saturée en toluène (domaine d’application de la loi de Beer-Lambert : A proportionnel à
la concentration w). Pour cela, nous avons mesuré la différence entre les absorbances au
pic d’acétone et à 400 nm (référence) ∆A pour des solutions à différentes concentrations.
La figure III.26 montre qu’on se situe dans le domaine de linéarité pour des concentrations
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Fig. III.25 – Spectrogramme de la phase aqueuse (UA : unité d’absorbance).
allant de 0.01 % à 0.4 %, avec une loi de linéarité s’écrivant comme suit :
∆A = 2.8 · waq (III.44)
Fig. III.26 – Courbe d’étalonnage pour la mesure de la concentration d’acétone dans la
phase aqueuse par spectrophotométrie UV.
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III.3.2 Résultats
III.3.2.1 Identification du coefficient de transfert de matière
Le protocole opératoire précédemment décrit permet de mesurer la fraction massique
en acétone dans la phase continue (phase aqueuse). Par bilan, on obtient la composition
dans les gouttes (phase organique) :
(wg − wg0) ·Qg · ρg = (wc − wc0) ·Qc · ρc (III.45)
L’acétone est initialement présente dans le toluène et la phase aqueuse est pure. Ainsi, on
peut établir des profils de concentration le long du canal où l’on observe l’enrichissement de
la phase continue en soluté, et l’appauvrissement de la phase dispersée comme le montre la
figure III.27. Le tableau E en annexe, p.162, résume les différentes expériences menées pour
l’étude du transfert liquide-liquide en micro-canal (lC = 200− 300 µm, Ug = 0.025− 0.35
m/s, (Lg/lC) = 1.7− 6.3).
Fig. III.27 – Profil de concentration obtenu expérimentalement dans la phase aqueuse, et
par bilan massique dans le toluène. (a) lC = 200 µm, Qc = 5 mL/h, Qg = 5 mL/h. (b)
lC = 300 µm, Qc = 5 mL/h, Qg = 5 mL/h.
(a) (b)
On identifie le coefficient de transfert de matière expérimental kg,exp en appliquant les
mêmes équations que celles utilisées pour identifier ce coefficient à partir des simulations
(équation III.34 et III.36) :
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Bien que l’on travaille avec des fractions massiques, l’expression du coefficient de transfert
de matière est la même que celle utilisée pour l’exploitation des simulations. En effet,
en multipliant l’équation III.46 par ρg, on retrouve des concentrations volumiques. wg∞
est déterminé au moyen d’un bilan massique, en combinant les équations III.43 et III.45,
l’équilibre thermodynamique entre les deux phases étant atteint au bout d’un temps de
contact infini :
wg






La figure III.28 expose la comparaison entre le profil obtenu expérimentalement et par le
calcul (équation III.46).
On constate que cette méthode de calcul, où l’on a identifié kg,expa pour que les deux profils
correspondent, permet de raisonnablement prédire les résultats expérimentaux. Cependant,
la figure III.28 (b) montre que le point obtenu au niveau du premier canal secondaire avec le
réacteur de 300 µm de largeur est généralement mal prédit. Ceci s’explique en premier lieu
par le fait que l’équation III.46 ne tient pas compte du temps de génération de la goutte.
En effet, le temps de séjour dans le canal principal a été obtenu en fonction de la longueur
et de la vitesse de la goutte (t = x/Ug). Néanmoins, le temps pendant lequel le transfert est
effectif est plus long puisque celui-ci débute pendant la formation de la goutte. Cet écart
est moins visible pour le micro-canal le plus fin (200 µm de profondeur, figure III.28 (a)).
Cela est sans doute dû aux plus forts cisaillements obtenus dans ce canal, qui favorisent la
rupture de la goutte. De plus, l’hydrodynamique locale au niveau de la jonction en T et juste
après la génération peut être différente de celle obtenue plus loin dans le canal. En effet,
la rupture de la goutte peut provoquer des phénomènes élastiques agissant sur l’interface,
et provoquant des mouvements de fluide chaotiques. Ces mouvements auront tendance à
accélérer le transfert. Ainsi, il peut être d’usage de calculer le coefficient de transfert une fois
que l’écoulement est établi [Skelland et Wellek 1964]. Dans nos expériences, la longueur
d’entrée, estimée à l’aide de l’équation II.12, p.52, est au maximum de 1.4 mm dans le
micro-canal de 200 µm de profondeur, et 0.7 mm dans celui de 300 µm de profondeur.
On peut donc considérer que l’écoulement est établi avant le premier filtre qui se trouve
à 2.4 mm de la jonction en T. Dans la partie suivante, nous nous intéresserons alors à la
modélisation du coefficient de transfert en fonction des paramètres opératoires :
– dans le cas où la totalité des points expérimentaux sont considérés (de la concen-
tration initiale jusqu’à celle mesurée au niveau du cinquième filtre) pour avoir une
vision globale des cinétiques de transfert sur l’ensemble du micro-canal,
– dans le cas où il est estimé dans la zone où l’écoulement laminaire est établi (du
premier au cinquième filtre, i.e. le point initial n’est pas pris en compte).
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Fig. III.28 – Comparaison entre les profils de concentration expérimentaux et calculés avec
l’équation III.46. (a) lC = 200 µm, (b) lC = 300 µm.
(a)
(b)
III.3.2.2 Confrontation des résultats de simulation et expérimentaux
Afin de valider la corrélation suggérée par les travaux de simulation pour l’estimation
du coefficient de transfert de matière, nous avons cherché à vérifier la concordance entre
les coefficients expérimentaux et ceux calculés avec cette corrélation. Nous rappelons son
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expression (équation III.42) :










La figure III.29 montre que l’on obtient finalement une très bonne adéquation entre les
coefficients de transfert massique expérimentaux estimés sur la totalité du canal, et ceux
calculés en posant p1 = 5.54 × 10−4. Ce paramètre est différent de celui obtenu à partir
des résultats numériques puisque les propriétés des fluides sont différentes, et que les simu-
lations étaient basées sur de fortes hypothèses simplificatrices (représentation en 2D d’un
canal carré, effets Marangoni négligés, . . .). Néanmoins, l’ordre de grandeur est respecté.
Fig. III.29 – Comparaison entre les coefficients de transfert massique calculés avec la
corrélation III.42 kg,mod et obtenus expérimentalement kg,exp sur la globalité du micro-
canal.
La figure III.30 illustre la comparaison entre les coefficients expérimentaux obtenus sur
la zone où l’écoulement peut être considéré comme établi, et ceux calculés. On constate
que la corrélation donnée par l’équation III.42 permet également une bonne estimation des
coefficients de transfert de matière, avec une constante p1 = 4.85 × 10−4. On en déduit
que la prise en compte de la concentration initiale pour la caractérisation des cinétiques
de transfert engendre une surestimation d’environ 15 % des valeurs de kg, mais n’affecte
pas l’influence globale de chaque paramètre (Ug, dg, lC , ε) sur ce coefficient.
A la différence des résultats numériques, tous les points expérimentaux peuvent être
prédits avec le même paramètre p1. Si l’on trace le nombre capillaire Cag en fonction de
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Fig. III.30 – Comparaison entre les coefficients de transfert massique calculés avec la
corrélation III.42 kg,mod et obtenus expérimentalement kg,exp sur la zone où l’écoulement
est considéré établi.
(Lg/lC) (figure III.31), on observe que l’on se situe essentiellement dans la zone où l’on
observait numériquement la structure hydrodynamique (b) (cf la figure II.25, p.56), c’est
à dire Cag < 0.01 et (Lg/lC) > 1.
Fig. III.31 – Cag en fonction de (Lg/lC) pour la détermination de la structure hydrody-
namique obtenue lors des expériences de transfert.
Nous n’avons pas pu obtenir la structure (c) avec ces micro-canaux : en effet nous avions
montré dans le chapitre précédent que la longueur des gouttes générées dans des jonctions
en T était généralement limitée par la taille du canal. Ainsi, la taille des gouttes obtenues
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expérimentalement était toujours au moins égale à la profondeur du canal. Enfin, pour ob-
tenir la structure hydrodynamique (a), il aurait fallu travailler avec des vitesses de gouttes
plus grandes. Or nous étions limités par la fréquence d’acquisition de la caméra : à trop
grande vitesse, l’interface des gouttes est peu nette d’où une très forte imprécision des
mesures. On peut tout de même constater que pour les plus hautes valeurs de coefficient
de transfert (i.e. vitesses les plus élevées), la corrélation proposée a tendance à légèrement
surestimer les valeurs expérimentales. Ces expériences correspondent à des nombres ca-
pillaires Cag d’environ 0.08 ou plus. On se rapproche donc du domaine d’apparition des
structures hydrodynamiques (a) caractérisées par de grandes boucles de recirculation au
sein de la goutte. Cette observation nous laisse donc effectivement penser que le processus
de transfert de matière dépend bien de l’hydrodynamique locale de l’écoulement. Afin de
vérifier cette hypothèse, une des solutions envisageables serait de modifier les fluides uti-
lisés, notamment en utilisant une phase continue plus visqueuse pour augmenter la valeur
de Cag. Ce travail n’a pu être entrepris dans cette thèse puisque cela aurait nécessité la
recherche d’un système diphasique adapté et la mise en place de la méthode analytique
permettant le suivi du transfert en continu.
III.4 Comparaison avec d’autres modèles de transfert
Nous avons souhaité comparer nos résultats expérimentaux avec des modèles ou corré-
lations disponibles dans la littérature. Comme nous l’avons souligné dans l’étude bibliogra-
phique présentée dans le chapitre I, les études de transfert liquide-liquide en micro-canaux
se limitent en général à énoncer des tendances qualitatives [Burns et Ramshaw 2001, Har-
ries et coll. 2003, Xu et coll. 2008, Dummann et coll. 2003]. Une étude quantitative de
ce processus permettant d’estimer les coefficients de transfert de matière en fonction des
paramètres opératoires n’a pas été trouvée dans la littérature. Nous nous sommes donc
basés sur des travaux mettant en jeu des systèmes s’approchant au mieux de notre cas
d’étude. Nous en avons identifié deux :
– le transfert gaz-liquide en micro-canal. On peut notamment citer les travaux de van
Baten et Krishna (2004) présentés dans le chapitre I, p.23. Ces auteurs ont interprété
le transfert comme la somme de deux contributions : le transfert de la goutte au film
et à l’intervalle (équation I.24).
kLa = kL,capacap + kL,filmafilm
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Les corrélations proposées par van Baten et Krishna (2004) pour estimer les deux
contributions s’appliquent au cas de micro-canaux circulaires. Afin de tenir compte de
la géométrie du canal (section carrée) et donc de la forme de la goutte (voir chapitre
II, p.50), nous avons exprimé l’aire interfaciale au niveau du film afilm comme suit :
afilm =
pi · lg · (Lg − lg)
LUC · l2C
pour Ca ≥ 0.04 (III.48)
afilm =
4 · lg · (Lg − lg)
LUC · l2C
pour Ca < 0.04 (III.49)
– le transfert liquide-liquide en milieu infini (conduite de taille plus importante). De
nombreuses corrélations empiriques pour l’estimation du coefficient de transfert côté
goutte ont été établies [Slater 1994, Knudsen et coll. 1998]. Cependant, afin de se
rapprocher des conditions en micro-canal, nous avons considéré le cas de gouttes
présentant des boucles de recirculation avec une interface non-oscillante. Skelland et




= 31.4 ·Reg0.371 · Cag0.371 · Fog−0.338 · Scd−0.125 (III.50)
Ils l’ont établie à partir d’expériences de transfert en colonne d’extraction liquide-
liquide de 7.5 cm de diamètre, où ils ont généré des gouttes de quelques millimètres
de diamètre (leur article fait référence à des gouttes de 9.5 mm et 3 mm de diamètre).
Shg, Reg, Cag et Fog sont des nombres adimensionnels particulaires, i.e. calculés à
partir des propriétés physico-chimiques de la phase continue, du diamètre et de la
vitesse des gouttes. Scd est le nombre de Schmidt calculé à partir des propriétés
physico-chimiques des gouttes. Le nombre de Fourier Fog a été exprimé en fonction
d’un temps d’exposition défini comme le ratio entre la longueur de contact et la
vitesse des gouttes. La longueur de contact est la longueur parcourue par un élément






(Lg − lg) + pilg/2
Ug
(III.52)
Nous avons utilisé la moitié du diamètre des gouttes comme longueur caractéristique
pour le calcul de Fod puisque cela représente la longueur caractéristique de diffusion
dans la goutte (diffusion de l’interface au centre de la goutte). Il en résulte l’expression
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Ces différents coefficients de transfert massique doivent être associés à une force motrice
pour pouvoir calculer le flux transféré. Dans cette étude, nous avons posé :
∆C = C¯g − Cg∞ (III.54)
où C¯g est la concentration moyenne en soluté dans la goutte, et Cg∞ la concentration dans
ce même volume après un temps de contact infini.
La figure III.32 illustre la comparaison entre les coefficients de transfert de matière
obtenus expérimentalement et ceux calculés à l’aide de modèles (van Baten et Krishna
(2004) pour du gaz-liquide en micro-canal) ou corrélations (corrélation suggérée par notre
étude (équation III.42) et celle proposée par Skelland et Wellek (1964)). kg,exp représente
ici les coefficients obtenus dans les conditions où l’écoulement est considéré établi puisque
les corrélations de van Baten et Krishna (2004) et Skelland et Wellek (1964) ont été déter-
minées dans un tel régime.
Fig. III.32 – Comparaison entre les coefficients de transfert de matière obtenus expérimen-
talement et calculés à l’aide de modèles ou corrélations.
Pour les conditions opératoires étudiées expérimentalement (structure hydrodynamique de
type (b)), on constate que :
– le modèle de van Baten et Krishna permet une bonne estimation des coefficients
de transfert massique bien que celui-ci ait été suggéré à partir de travaux axés sur
l’étude du transfert gaz-liquide. Nous pouvons donc en conclure que dans la gamme
opératoire explorée, le comportement de la goutte est proche de celui d’une bulle.
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Ceci signifie que la différence entre les coefficients de diffusion dans ces deux phases
n’a pas de grande importance sur le transfert global, et que le transfert au sein de
la goutte est rapide. Ceci est notamment vrai dans les cas présentant des structures
hydrodynamiques de type (b), où les multiples boucles de recirculation dans la goutte
induisent un bon mélange dans ce volume.
– la corrélation de Skelland et Wellek a tendance à sous-estimer les valeurs expéri-
mentales des coefficients de transfert de matière d’environ 50 %, sauf pour les plus
hautes valeurs obtenues. Comme nous l’avons précédemment notifié, les conditions
opératoires de ces expériences sont proches du domaine où l’on observe une structure
hydrodynamique de type (a). Ainsi, quand le nombre de boucles de recirculation au
sein des gouttes diminue (intensité du mélange plus faible), cette corrélation établie
pour des gouttes en milieu infini conduit à une meilleure estimation des coefficients
de transfert expérimentaux.
III.5 Conclusion
La caractérisation du transfert de matière liquide-liquide en micro-canal de section car-
rée a fait l’objet de deux études. En premier lieu, nous avons effectué une étude numérique
basée sur le calcul en deux étapes dissociées : l’hydrodynamique des écoulements d’une
part, puis le calcul du champ de concentration sur un domaine de calcul en 2D d’autre
part. Ce travail a permis de constater un lien entre les structures hydrodynamiques locales
de l’écoulement qui découlent des conditions opératoires, et les mécanismes de transport
du soluté :
– Pour une structure hydrodynamique de type (a) (caractérisée par de grandes boucles
de recirculation au sein de la goutte, et où n’apparaissent pas de vortex satellites),
le film et l’intervalle jouent deux rôles bien distincts par rapport au transfert à
l’interface. En effet, le flux à l’interface est très majoritairement dirigé vers le film.
Puis la matière qui s’est accumulée dans le film va diffuser jusqu’à l’intervalle. On
constate donc une saturation du film plus rapide.
– Pour une structure hydrodynamique de type (b) (caractérisée par de multiples re-
circulations au sein des gouttes et un film très fin), le film joue également le rôle
de tampon. Cependant, sa taille est si petite qu’il se sature très vite. Nous avons
pu observer que le transfert avec ce type d’écoulement est plus rapide qu’avec une
structure hydrodynamique de type (a) : la multiplicité des vortex dans la goutte tend
à accélérer le mélange dans ce volume, et donc le renouvellement de l’interface.
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– Pour une structure hydrodynamique de type (c) (gouttes non confinées), la distinc-
tion entre le film et l’intervalle n’est plus pertinente. Le transfert de matière est lent
comparé au cas où la goutte est confinée puisque l’intensité du mélange au sein des
phases est faible.
A partir des champs de concentration obtenus numériquement, nous avons identifié un
paramètre global : le coefficient de transfert de matière côté goutte. Nous avons constaté que
sa valeur augmentait avec la vitesse des gouttes et diminuait avec la longueur de la période
de l’écoulement. Plus généralement, cette étude a permis de suggérer une corrélation pour
l’estimation du coefficient de transfert :










Cette corrélation a été établie afin de prédire le flux transféré en micro-canal à partir de
grandeurs facilement mesurables ou calculables. Elle ne rend pas compte des effets des
propriétés physico-chimiques des fluides (exceptée la tension interfaciale) puisque ces gran-
deurs n’ont pas été modifiées lors de ce travail. Nous avons montré qu’elle était applicable
pour les cas présentant des structures hydrodynamiques de type (a) et (b), mais avec une
constante p1 différente. Il semblerait qu’il en soit de même pour la structure hydrody-
namique de type (c). Cependant, le nombre de simulations relatives à ce type écoulement
est trop faible pour pouvoir définitivement conclure sur ce point dans le cadre de ce travail.
La seconde partie de cette étude a été basée sur un travail expérimental. Un banc
d’essai a été mis en place pour l’étude du transfert de l’acétone entre le toluène et l’eau,
associé à un système d’analyse en ligne. Les propriétés des fluides ainsi que les contraintes
technologiques n’ont permis de travailler que dans une zone opératoire où les simulations
prédisaient l’obtention d’écoulements caractérisés par une structure hydrodynamique de
type (b). Cette étude a permis de vérifier la validité de la corrélation suggérée par l’étude
numérique du transfert. De plus, elle a montré que pour ce type d’écoulement, le com-
portement des gouttes est très proche de celui des bulles. Cela signifie que les multiples
recirculations au sein des gouttes tendent à fortement accélérer le mélange au sein des
gouttes jusqu’à obtenir un temps de mélange par convection au sein de ce volume très
faible par rapport au temps de mélange par diffusion. Ainsi, le confinement des gouttes est
un réel facteur d’accélération du transfert puisque plus le film est fin, plus l’intensité de
mélange sera importante.
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Après nous être intéressé au transfert liquide-liquide en micro-canal, nous allons à
présent étudier l’impact de ce mécanisme sur des systèmes diphasiques réactifs. Par analogie
à l’étude de l’influence de l’hydrodynamique locale sur le transfert, nous allons étudier
l’influence du confinement sur la vitesse et la sélectivité de la réaction. Pour cela, le code
de calcul développé pour l’étude de transfert a été complété afin de prendre en compte la
réaction. Ce travail est décrit dans le chapitre suivant.

Chapitre IV
Transfert de matière en milieu
réactionnel
IV.1 Introduction
Dans les chapitres précédents, nous avons vu que le confinement des gouttes avait un
impact sur le nombre de boucles de recirculation au sein des volumes : plus la goutte est
proche des parois, plus ces boucles seront nombreuses. Celles-ci accroissent l’intensité du
mélange, ce qui favorise le transfert de matière entre les phases liquides.
Par analogie à l’étude précédente, nous allons à présent nous intéresser à l’impact des
écoulements à gouttes en micro-canal sur un milieu réactionnel. Dans ce cadre, nous allons
aborder deux points :
– En premier lieu, nous étudierons le phénomène d’accélération du transfert par la
réaction. La modélisation de ce phénomène se fait généralement au travers du calcul
d’un facteur d’accélération Ea. Après avoir brièvement décrit ce modèle, nous com-
parerons sa fiabilité pour l’estimation du transfert liquide-liquide en milieu confiné et
non confiné. Ce travail repose sur une étude numérique du phénomène d’accélération.
– Ensuite, nous nous intéresserons à l’impact de l’espacement entre les gouttes sur la
sélectivité de la réaction dans le cas d’un schéma réactionnel consécutif compétitif
(la réaction secondaire consomme le produit de la réaction principale). Dans notre
étude, le produit ne sera formé et consommé qu’en phase continue. Le temps passé
dans cette phase risque d’influencer la sélectivité de la réaction. L’objectif de cette
étude est de vérifier si l’impact de la longueur de l’intervalle sur le temps de séjour
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du produit désiré en phase continue modifie de manière significative la sélectivité de
la réaction. Cette étude est basée sur des simulations, ainsi que sur des expériences
de nitration.
IV.2 Accélération du transfert par la réaction
IV.2.1 Définition du facteur d’accélération
Considérons le cas d’une espèce transférant d’une phase à une autre pour réagir de
façon irréversible au sein de cette dernière. La consommation de cette espèce pendant le
transfert diminue sa concentration dans le milieu réactionnel, résultant en une augmenta-
tion du flux transféré par rapport à un cas sans réaction chimique. On observe donc une
accélération du transfert par la réaction, que l’on traduit au travers du facteur d’accélé-
ration Ea. La modélisation du transfert avec réaction chimique s’appuie généralement sur
le modèle du double film de Lewis et Whitman (voir le chapitre I, p.18). Ce modèle est
simple à appliquer et mène à des prédictions du transfert en présence de réaction souvent
très proches de celles obtenues avec des modèles plus sophistiqués tels que ceux basés sur
les théories de renouvellement de surface [Roizard et coll. 1997].
Le modèle du double film suppose que l’interface est entourée de deux films stagnants
au sein desquels est contenue toute la résistance au transfert. Ainsi, au delà de ces films,
la concentration est supposée homogène au sein de chaque phase comme l’illustre la figure
IV.1.
Fig. IV.1 – Représentation des concentrations sur une section du canal selon le modèle du
double film.
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Ce modèle conduit aux expressions suivantes pour l’estimation du flux de matière de
la phase continue vers la goutte par unité d’aire interfaciale (Φm)c 7→g :
(Φm)c 7→g = kg(Cig − CLg ) = kc(CLc − Cic) (IV.1)
Les indices i et L représentent respectivement l’interface et le sein du liquide. Nous rappe-
lons que le coefficient de transfert est défini selon ce modèle comme le ratio du coefficient





Considérons à présent le cas d’une espèce A transférant de la phase continue à la goutte
et réagissant dans ce volume selon la réaction irréversible suivante :
A −−→ B
On suppose que la réaction est d’ordre un par rapport à A :
rg,A = −K Cg,A dans la goutte (IV.3)
Le bilan sur le film côté goutte en régime stationnaire s’écrit :
Dg,A∇2Cg,A = −rg,A (IV.4)
Il n’apparaît pas de terme convectif car le film est supposé stagnant. Le modèle du double
film considère également que le transfert entre les deux phases est unidirectionnel, perpen-




= K Cg,A (IV.5)
Afin de mettre l’équation IV.5 sous forme adimensionnelle, on opère les changements de
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On définit alors le critère de Hatta Ha qui représente le rapport entre le flux maximal de










Cg,A = Cig,A à l’interface (y=0) ⇔ χg,A(Y = 0) = 1 (IV.10)
Cg,A = CLg,A pour y=δg ⇔ χg,A(Y = 1) = χLg,A (IV.11)
Dans notre cas, l’équation IV.8 possède une solution analytique (ceci n’est pas forcé-






Ha Y − e−Ha Y ) + eHae−Ha Y − e−HaeHa Y ) (IV.12)
Le flux massique à l’interface s’écrit alors :





















En utilisant le facteur d’accélération Ea, on modélise le flux massique à l’interface par
la relation suivante [Roizard et coll. 1997] :
(Φm)c 7→g = EakgCig,A (IV.14)
En rapprochant cette équation à l’équation IV.13, on obtient alors l’expression du facteur












Dans notre étude, nous avons souhaité vérifier la fiabilité de la modélisation du transfert
avec réaction chimique utilisant le facteur d’accélération en milieu confiné. Pour cela, nous
avons comparé les profils de concentration dans la goutte en l’espèce A obtenus numéri-
quement (i.e. déduits des champs de concentration, équation III.28, p. 69) et ceux calculés




= (Φm)c7→g · a · VUC − rg,AVg = Eakga Cig,A · VUC −K C¯g,A · Vg (IV.16)
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Dans cette équation, nous avons supposé que la concentration au sein de la goutte corres-
pondait à la concentration moyenne dans la totalité de la goutte. Cette hypothèse vient
du fait que la théorie du double film stipule que le film stagnant à une très faible épaisseur
devant le diamètre du canal.
Il faut noter que le coefficient de transfert est associé à une force motrice différente de
celle utilisée pour l’étude du transfert liquide-liquide en micro-canal (chapitre III, p.74).
En effet, dans le chapitre précédent, nous avions posé ∆C = (C¯g − Cg∞) où Cg∞ était
la concentration dans la goutte pour un temps de contact infini. Les travaux présentés
dans le chapitre précédent avaient pour objectif de proposer des lois et corrélations facile-
ment utilisables pour une démarche de dimensionnement de contacteur liquide-liquide. La
détermination de la concentration à l’interface n’étant pas intuitive, nous avions préféré
utiliser la concentration à temps de contact infini. Pour l’étude de l’accélération du trans-
fert, l’objectif est de vérifier si le modèle classiquement utilisé pour représenter le transfert
de matière reste valable en milieu confiné. Nous avons donc choisi l’expression de la force
motrice associée au modèle du double film.
IV.2.2.1 Méthode numérique
La méthode numérique pour cette étude est la même que celle présentée dans le chapitre
précédent, p.60. Nous nous sommes basés sur les résultats du code JADIM pour calculer le
champ de concentration en espèce A sur le domaine de calcul. La différence entre l’étude
du transfert sans et avec réaction réside dans la formulation mathématique des équations
bilans. En effet, nous devons à présent faire apparaître un terme réactionnel dans le bilan
sur la phase dispersée traduisant la consommation du réactif A :
∂Cc,A
∂t
+ ~ug.∇Cc,A = Dc,A∇2Cc,A (IV.17)
∂Cg,A
∂t
+ ~ug.∇Cg,A = Dg,A∇2Cg,A −KCg,A (IV.18)
Nous avons appliqué les changements de variables aux concentrations donnés par les équa-
tions IV.20 et IV.21 qui assurent la continuité de la concentration à l’interface. Ainsi, le
bilan matière est décrit par une unique équation :
∂CˆA
∂tˆ








Kˆ est donnée par l’équation IV.22. tˆ, ~ˆug et DˆA par les équations III.10 à III.12, p.61.
Kˆ = K · √mϕ (IV.22)
L’algorithme de calcul a été appliqué sur quatre cas présentant des gouttes de même
volume mais un confinement différent comme le montre la figure IV.2 (Lg/lC = 3.1, 2.0,
0.71, 0.36). Les échelles sont les mêmes sur chacune des images.
IV.2.2.2 Résultats
Nous avons souhaité étudier la prédictibilité du modèle de transfert en milieu réaction-
nel basé sur l’estimation du facteur d’efficacité pour deux régimes définis par des critères
de Hatta différents :
– Ha = 0.1 : la réaction est lente, mais la résistance au transfert est déjà sensible.
L’essentiel de la réaction a lieu au sein du liquide.
– Ha = 1 : la réaction est assez rapide, une partie importante de la réaction se produit
dans le film stagnant.
Comme le montre l’expression du critère de Hatta (équation IV.9), celui-ci dépend du
coefficient de transfert kg. Comme nous l’avons précédemment souligné, ce coefficient est
ici associé à la force motrice ∆C = Cg − Cig, Cig étant la concentration à l’interface côté
goutte. Pour chacun des cas d’étude, nous avons donc préalablement identifié la valeur
de kg sans réaction chimique pour pouvoir ensuite estimer le facteur d’accélération Ea en
milieu réactionnel. Au travers du Ha, le facteur d’accélération dépend du coefficient de
diffusion du soluté dans la phase continue. Nous avons montré dans le chapitre précédent
que la diffusion numérique induite par la discrétisation du terme convectif des équations de
transport de matière s’ajoutait de façon non négligeable à la diffusion massique que nous
imposons pour le calcul du champ de concentration. La critère de Hatta numériquement
obtenu sera alors supérieur à celui obtenu par calcul en utilisant l’équation IV.9 et affectera
donc inévitablement la prédictibilité des flux de matière estimés à partir de Ea. Afin de
rendre l’impact de la diffusion numérique négligeable, nous avons préféré travailler avec un
coefficient de diffusion massique très grand par rapport à celui associé à la diffusion nu-
mérique (de l’ordre de 4 × 10−9 m2/s). Nous avons fixé D = Dc,A = Dg,A = 5×10−8 m2/s.
Transfert de matière sans réaction
Nous avons calculé le champ de concentration le long du micro-canal dans les quatre
configurations illustrées figure IV.2. Pour cette étude, nous avons étudié le transfert de la
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Fig. IV.2 – Cas simulés pour l’étude de l’accélération du transfert par la réaction. (a)
Lg = 154.4 µm, lC = 50 µm, Ug = 0.0616 m/s. (b) Lg = 121.6 µm, lC = 60 µm,
Ug = 0.0368 m/s. (c) Lg = 84.8 µm, lC = 120 µm, Ug = 0.0221 m/s. (d) Lg = 87.0 µm,





phase continue à la goutte. Le réactif est initialement présent dans la phase continue :
CˆA = C0A
√
m (1− ϕ) à t = 0 s (IV.23)
Nous avons posé C0A = 10 kg/m
3 et m = 1.
A partir des champs de concentration, nous avons calculé les concentrations moyennes
sur une période d’écoulement dans la goutte et la phase continue en utilisant les mêmes
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équations que celles présentées dans le chapitre précédent (équations III.28 et III.29, p.
69). De plus, nous avons déterminé la concentration moyenne de l’interface côté goutte.
Pour cela nous avons repéré les mailles définies par un taux de présence de phase ϕ ≥ 0.75
et avoisinant des mailles définies par ϕ < 0.75. En sommant le produit de la concentration
dans chacune de ces mailles à leur volume, et en divisant par le volume total des mailles de
l’interface, nous avons obtenu la concentration moyenne à l’interface C¯ig,A. Nous avons fixé
une limite goutte/phase continue définie par un taux de présence valant 0.75 pour s’assu-
rer d’être bien positionné côté goutte. La figure IV.3 montre les profils des concentrations
moyennes dans chacun de ces volumes pour les quatre cas d’étude. On constate logique-
ment que la concentration à un temps infini augmente quand le confinement diminue dû à
l’augmentation du volume de phase continue.
Remarque : La concentration à t = 0 sur les graphes ne vérifie pas la condition initiale
donnée par l’équation IV.23. En fait, cette condition permet de fixer la concentration dans
un domaine de calcul correspondant à une période fictive de l’écoulement traduisant l’état
de la goutte avant sa génération (période 0 sur la figure IV.4). Dans l’étude du transfert
de matière présentée dans le chapitre précédent, nous avions calculé la concentration au
temps t = 0 en tenant compte de cette période fictive. Puis au temps t = dt, nous avons
déplacé la fenêtre de calcul des concentrations moyennes du même déplacement effectué par
la goutte (celle-ci est toujours sur le bord droit de la fenêtre de calcul). Ainsi, cette fenêtre
est quasiment toujours à cheval sur deux périodes d’écoulement comme le montre la figure
IV.4. Pour le traitement du transfert étudié dans ce chapitre, nous avons dû considérer la
concentration à l’interface. Celle-ci vérifie l’équilibre thermodynamique que nous imposons
pour le calcul du champ de concentration. Or, cette condition n’est pas imposée sur la
période 0 ce qui mène à des valeurs de concentrations moyennes à l’interface peu réalistes
sur les premiers pas de temps. Ainsi, nous avons préféré effectuer le traitement des champs
de concentration à partir de la période 1 : le temps t = 0 sur les graphes correspond donc
à un temps de séjour réel de t = T , où T est la période de l’écoulement.
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Fig. IV.3 – Profils de concentration moyenne dans la goutte, la phase continue et l’interface
sans réaction. (a) Lg/lC = 3.1, (b) Lg/lC = 2.0, (c) Lg/lC = 0.71, (d) Lg/lC = 0.36.
(a) (b)
(c) (d)
Fig. IV.4 – Illustration des périodes d’écoulement pour le calcul du champ de concentration
(périodes fixes) et de la fenêtre de calcul des concentrations moyennées sur les volumes.
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A partir des profils de concentrations moyennées, nous avons identifié le coefficient de
transfert kg qui permettait de représenter au mieux l’enrichissement de la goutte à l’aide




= −kga · VUC · (C¯g,A − C¯ig,A) (IV.24)
La concentration dans la goutte est calculée en discrétisant l’équation IV.24 dans le temps :
C¯g,A(t+ dt) = C¯g,A(t)− dt · kga · VUC
Vg
· (C¯g,A(t)− C¯ig,A(t)) (IV.25)
La figure IV.5 montre les résultats de l’identification pour les quatre cas simulés. On ob-
serve une parfaite adéquation entre les profils de concentration moyenne dans la goutte
obtenus par simulation et ceux calculés avec l’équation IV.25.
Fig. IV.5 – Profils de concentration moyenne dans la goutte simulé et calculé sans réaction.
(a) Lg/lC = 3.1, (b) Lg/lC = 2.0, (c) Lg/lC = 0.71, (d) Lg/lC = 0.36.
(a) (b)
(c) (d)
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Les valeurs des coefficients de transfert de matière kg identifiés sont donnés dans le ta-
bleau IV.1. Nous avons déduit de ces valeurs les constantes cinétiques K à utiliser dans les
simulations de transfert en milieu réactionnel pour obtenir des critères de Hatta de 0.1 et 1.
Tab. IV.1 – Valeurs des constantes cinétiques de transfert et de réaction pour l’étude
numérique du transfert en milieu réactionnel.
Lg/lC 3.1 2.0 0.71 0.36
kg (m/s) 3.06 × 10−3 3.03 × 10−3 5.29 × 10−3 3.35 × 10−3
Ha 0.103 1.03 0.104 1.04 0.104 1.04 0.106 1.06
K (1/s) 2 200 2 200 6 600 2.5 250
Transfert en milieu réactionnel, Ha = 0.1
La figure IV.6 illustre les profils de concentrations moyennes dans la goutte, dans la
phase continue et à l’interface côté goutte pour les deux cas de simulation correspondant
aux cas extrêmes de confinement.
Fig. IV.6 – Profils de concentration moyenne dans la goutte, la phase continue et l’interface.
Ha = 0.1. (a) Lg/lC = 3.1, (b) Lg/lC = 0.36.
(a) (b)
On constate une augmentation de la concentration dans la goutte suivie d’une diminution
due à la consommation du réactif A par la réaction. Ce profil est en fait la somme entre
les contributions du transfert et de la réaction. La décroissance apparaît quand le flux
transféré est faible (concentrations dans les trois volumes proches). Ceci confirme que la
cinétique de réaction est lente par rapport au transfert de matière.
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Nous avons comparé le profil de concentration dans la goutte obtenu par simulation,
et celui calculé en discrétisant selon le temps l’équation IV.16 :






g,A(t) · VUC −K C¯g,A(t) · Vg
)
(IV.26)
où le facteur d’accélération Ea est estimé à partir de l’équation IV.15. La figure IV.7 montre
que les deux profils sont presque identiques quelque soit le cas d’étude. Cependant, cela
ne permet pas de vérifier la fiabilité du modèle de transfert basé sur le calcul du facteur
d’accélération. En effet la réaction est trop lente pour accélérer de façon significative le
transfert au niveau de l’interface.
Fig. IV.7 – Profils de concentration moyenne dans la goutte simulé et calculé. Ha = 0.1.
(a) Lg/lC = 3.1, (b) Lg/lC = 2.0, (c) Lg/lC = 0.71, (d) Lg/lC = 0.36.
(a) (b)
(c) (d)
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Ce résultat est tout de même intéressant puisqu’il montre que l’équation IV.26 permet une
bonne prédictibilité de l’évolution de la concentration moyenne en réactif A dans la goutte.
Ce résultat n’était pas forcément intuitif notamment au niveau de l’estimation du terme
réactionnel. En effet, celui-ci est calculé à partir d’une concentration moyenne alors que la
concentration dans l’ensemble de la goutte n’est pas homogène. On constate que le fait de
moyenner la concentration n’altère pas la prédiction du bilan matière.
Transfert en milieu réactionnel, Ha = 1
Enfin, nous nous sommes intéressés à l’accélération du transfert par la réaction en
fixant Ha = 1 afin de noter une effet significatif du pompage du réactif A par la réaction
sur le flux transféré. La figure IV.8 illustre les profils de concentrations moyennes simulés
pour les deux cas extrêmes de confinement. On constate effectivement que la cinétique de
réaction influence fortement le profil de concentration en réactif dans la goutte par rapport
à l’étude précédente.
Fig. IV.8 – Profils de concentration moyenne dans la goutte, la phase continue et l’interface.
Ha = 1. (a) Lg/lC = 3.1, (b) Lg/lC = 0.36.
(a) (b)
La figure IV.9 montre la comparaison entre les profils de concentration en réactif dans
la goutte simulé et calculé avec l’équation IV.26. On constate cette fois que le calcul du
profil de concentration dans la goutte ne reproduit pas parfaitement le profil issu des
simulations. Cet effet est accentué quand le confinement de la goutte est grand, c’est à dire
quand Lg/lC > 1. En effet la figure IV.10 présente l’écart entre les deux profils pour les
quatre cas simulés. On constate en moyenne au cours du temps des écarts de l’ordre de 38
% dans la configuration la plus confinée et 25 % pour les configurations peu confinées.
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Fig. IV.9 – Profils de concentration moyenne dans la goutte simulé et calculé. Ha = 1.
(a) Lg/lC = 3.1, (b) Lg/lC = 2.0, (c) Lg/lC = 0.71, (d) Lg/lC = 0.36.
(a) (b)
(c) (d)
Ces résultats soulèvent le problème de l’estimation du facteur d’accélération en micro-
canal. L’hypothèse de base sur laquelle repose cette estimation est que le transfert inter-
facial peut être représenté par le modèle du double film. Roizard et coll. (1997) estiment
que des modèles de transfert plus complexes conduisent à des prédictions voisines de celles
obtenues en utilisant le modèle du double film. L’étude que nous avons menée montre ce-
pendant qu’en milieu confiné, le facteur d’accélération est mal prédit par un modèle aussi
simple. Comme nous l’avons présenté dans l’étude bibliographique du transfert liquide-
liquide (chapitre I, p. 17), des modèles plus sophistiqués tels que les théories du renouvel-
lement de l’interface pourraient être plus appropriées pour représenter les phénomènes de
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Fig. IV.10 – Ecart entre les profils de concentration dans la goutte simulé et calculé en
fonction du confinement de la goutte.
transfert interfaciaux. Pour conclure, ce travail montre que la manière d’appréhender et de
modéliser le transfert de matière doit être différente selon que l’on travaille en milieu infini
ou confiné.
IV.3 Impact de la longueur entre les gouttes sur la sélectivité
de la réaction
Nous nous sommes à présent intéressés au cas de réactions consécutives compétitives
de la forme suivante :
A + B −−→ C dans la phase continue
A + C −−→ D dans la phase continue
où C est le produit désiré, et D un sous-produit de la réaction. On considère que A est
initialement présent en phase continue et B en phase dispersée. Les composés B, C et D ont
les mêmes taux de partage entre les phases. Les deux réactions ne se produisent qu’en phase
continue, suite au transfert de B pour la première et à l’apparition de C pour la seconde. En
milieu homogène, la sélectivité de la réaction dépendrait du ratio des constantes cinétiques
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et de la conversion du réactif B. En milieu diphasique, le transfert de matière est un facteur
supplémentaire à prendre en compte. La quantité produite de l’espèce D par rapport à celle
en C va dépendre :
– du temps de séjour de l’espèce C dans la phase continue après sa formation. Ce temps
est lié à la vitesse de transfert de C de la phase continue vers la phase dispersée,
– et de la cinétique de la seconde réaction.
Nous avons vu dans le chapitre précédent que la longueur de la période d’écoulement LUC
avait une influence sur les cinétiques de transfert (chapitre III, p. 77). En effet, nous avions
obtenu que plus LUC était grand, plus le coefficient de transfert de matière était faible.
Nous allons à présent voir l’impact de ce facteur sur la sélectivité de la réaction. A ce titre,
nous présenterons les résultats numériques obtenus à partir du code de calcul des champs
de concentration. Celui-ci a été modifié pour tenir compte des deux réactions et pouvoir
suivre l’évolution de la concentration des quatre espèces dans le micro-canal. Enfin nous
décrirons les expériences de nitration du toluène en micro-canal que nous avons mises en
œuvre pour valider les conclusions tirées de l’étude numérique.
IV.3.1 Etude numérique
IV.3.1.1 Formulation mathématique
Nous nous sommes intéressés à la sélectivité des réactions mises en œuvre en micro-
canal dans le cas de schéma compétitif consécutif. Nous rappelons le schéma considéré :
R1 : A + B −−→ C
R2 : A + C −−→ D
où R1 est la réaction principale, et R2 la réaction secondaire. Chacune de ces réactions est
associée à une loi cinétique donnée par les équations suivantes :
r1 = K1CACB (IV.27)
r2 = K2CACC (IV.28)
Comme nous l’avons précédemment indiqué, nous avons considéré que la réaction ne se
produisait qu’en phase continue. On peut écrire les bilans présentés par la suite et les lois
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d’équilibre à l’interface sur chaque espèce et dans chaque phase.
Bilan matière en A
∂Cg,A
∂t
+ ~ug.∇Cg,A = Dg,A∇2Cg,A (IV.29)
∂Cc,A
∂t
+ ~ug.∇Cc,A = Dc,A∇2Cc,A −K1Cc,ACc,B (IV.30)
Nous avons considéré que le taux de partage de l’espèce A entre les phases dispersée et
continue était égal à 1 :
Cg,A = Cc,A à l’interface (IV.31)
Bilan matière en B
∂Cg,B
∂t
+ ~ug.∇Cg,B = Dg,B∇2Cg,B (IV.32)
∂Cc,B
∂t
+ ~ug.∇Cc,B = Dc,B∇2Cc,B −K1Cc,ACc,B (IV.33)
Cg,B = mB Cd,B à l’interface (IV.34)
Bilan matière en C
∂Cg,C
∂t
+ ~ug.∇Cg,C = Dg,C∇2Cg,C (IV.35)
∂Cc,C
∂t
+ ~ug.∇Cc,C = Dc,C∇2Cc,C +K1Cc,ACc,B −K2Cc,ACc,C (IV.36)
Cg,C = mC Cd,C à l’interface (IV.37)
Bilan matière en D
∂Cg,D
∂t
+ ~ug.∇Cg,D = Dg,D∇2Cg,D (IV.38)
∂Cc,D
∂t
+ ~ug.∇Cc,D = Dc,D∇2Cc,D +K2Cc,ACc,C (IV.39)
Cg,D = mD Cd,D à l’interface (IV.40)
Dans chacune des simulations que nous avons effectuées, nous avons posé que le taux de
partage des espèces B, C et D était le même (mB = mC = mD = m). Enfin, nous avons
considéré que l’espèce A été initialement présente dans la phase continue et l’espèce B
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dans la phase dispersée. Ceci nous a permis d’écrire les conditions initiales suivantes sur le
domaine de calcul :
CA(t = 0) = (1− ϕ)C0A (IV.41)
CB(t = 0) = ϕC0B (IV.42)
CC(t = 0) = 0 (IV.43)
CD(t = 0) = 0 (IV.44)
Nous avons appliqué les changements de variable présentés dans le chapitre III, p. 60,
à toutes ces équations afin de pouvoir les résoudre selon une approche à un fluide. Les
méthodes de discrétisation sont exactement les mêmes que celles précédemment utilisées
pour l’étude du transfert de matière en micro-canal sans réaction. Nous ne les décrirons
donc pas de nouveau dans ce chapitre.
Afin de rendre compte d’un éventuel impact du transfert de matière sur la sélectivité de
la réaction, nous avons fixé des valeurs de constantes cinétiques K1 et K2 de telle sorte que
les cinétiques de transfert ne soient pas limitantes par rapport aux cinétiques réactionnelles.
Ceci permet d’éviter que les réactions ne se produisent qu’à l’interface, ce qui inhiberait
toute influence du transport des espèces sur la sélectivité. Ainsi, dans l’ensemble des simu-
lations décrites par la suite, nous avons travaillé avec de faibles critères de Hatta : Ha < 0.5.
IV.3.1.2 Résultats
Afin d’étudier l’impact de l’espacement entre les gouttes sur la sélectivité de la réaction,
nous avons travaillé sur deux configurations d’écoulement où seule diffère la longueur de
l’intervalle comme le montre la figure IV.11 (LUC = 300, 600 µm).
Nous avons d’abord étudié le cas où les espèces B, C et D ont un taux de partage élevé
m = 500 (ces espèces vont préférentiellement en phase dispersée), et où la réaction secon-
daire est plus lente que la réaction principale (K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s)).
Enfin, nous avons travaillé en défaut de A et posé C0A = 1 kg/m
3 et C0B = 10 kg/m
3.
Nous avons calculé le champ de concentration pour chacune des espèces et nous en avons
déduit l’évolution de ces concentrations moyennées sur la goutte et la phase continue. La
figure IV.12 illustre les profils de concentrations pour chacune des espèces pour les deux
configurations d’écoulement étudiées.
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Fig. IV.11 – Cas simulés pour l’étude de l’impact de la longueur de l’intervalle sur la
sélectivité des réactions. (a) Lg = 100.8 µm, lC = 60 µm, LUC = 300 µm. (b) Lg = 100.8
µm, lC = 60 µm, LUC = 600 µm.
(a)
(b)
Fig. IV.12 – Profils de concentrations moyennes dans la goutte et la phase continue pour
les quatre composés, K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 500.
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Nous pouvons formuler les remarques suivantes :
– La concentration en A dans la goutte et la phase continue tend à s’uniformiser puisque
nous lui avons imposé un taux de partage égal à 1 (voir les figures IV.12 (a) et IV.13).
Fig. IV.13 – Champ de concentration en A pour LUC = 300 µm. La première goutte sur
la figure a un temps de séjour de 8 × 10 −3 s, K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et
m = 500.
– Dans les deux cas, la concentration en B dans la phase continue est très faible puisque
cette espèce transfère peu (m = 500). Ceci est illustré par la figure IV.14. Il y a tout
de même plus de B dans cette phase quand LUC = 300 µm puisqu’il y a deux fois
plus de gouttes qui circulent dans le canal.
Fig. IV.14 – Champ de concentration en B pour LUC = 300 µm (temps de séjour de 8 ×
10 −3 s), K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 500.
– Là encore, la concentration dans la phase dispersée du composé C est plus grande
qu’en phase continue bien que ce composé soit formé dans cette dernière (dû à
m = 500). Cela signifie que le composé B est principalement consommé près de
l’interface, d’où un transfert très rapide de C vers la goutte après sa formation. Les
mêmes observations peuvent être dressées pour le composé D.
Nous avons tracé l’évolution de la sélectivité S comme le montre la figure IV.15. Celle-ci
est définie de la manière suivante :
S =
Cg,CVg + Cc,CVc
(Cg,C + Cg,D) · Vg + (Cc,C + Cc,D) · Vc (IV.45)
On constate que sur un temps équivalent au passage de 4 gouttes pour LUC = 300 µm
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Fig. IV.15 – Evolution de la sélectivité dans les deux configurations d’écoulement, K1 =
50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 500.
et 2 gouttes pour LUC = 600 µm (t = 8 × 10 −3 s), les sélectivités sont similaires pour
les deux configurations d’écoulement. Puis, on peut rapidement observer que la sélectivité
dans la configuration caractérisée par LUC = 300 µm devient plus élevée que dans celle
caractérisée par LUC = 600 µm. Afin d’expliquer cet effet, on peut se reporter aux champs
de concentration de l’espèce C illustré figure IV.16.
Fig. IV.16 – Champ de concentration en C pour (a) LUC = 300 µm (temps de séjour de 8
× 10 −3 s) et (b) LUC = 600 µm (temps de séjour de 16 × 10 −3 s), K1 = 50 m3/(mol·s),
K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 500.
(a)
(b)
On observe qu’une partie de C ne transfère pas vers la goutte juste après sa formation mais
va s’éloigner de l’interface par diffusion vers la paroi et par convection dans la direction
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de l’intervalle. D’où une accumulation de cette espèce dans la totalité du volume du film.
La longueur de la période d’écoulement va alors avoir une incidence majeure : plus cette
longueur est grande, plus le temps de séjour dans le film de l’espèce C sera important lui
donnant ainsi le temps de diffuser vers les lignes de courant les plus proches de la paroi
pour ensuite réagir avec l’espèce A. La figure IV.17 montre à ce titre que la majorité de
l’espèce D apparaît à la paroi du canal.
Fig. IV.17 – Champ de concentration en D pour (a) LUC = 300 µm (temps de séjour de 8
× 10 −3 s) et (b) LUC = 600 µm (temps de séjour de 16 × 10 −3 s), , K1 = 50 m3/(mol·s),
K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 500.
(a)
(b)
En plus de montrer que la longueur entre les gouttes peut influencer la sélectivité de
la réaction, cette étude numérique suggère que la concentration des espèces dans la phase
réactionnelle n’est pas homogène. Nous avons notamment constaté une accumulation des
espèces C et D près des parois du canal. Dans le cas de réactions exothermiques, ceci sou-
lève la problématique de l’apparition de points chauds en milieu réactionnel. Cependant,
les échanges thermiques se faisant principalement par les parois, cette accumulation peut
ne pas être gênante si le système de refroidissement est conçu de manière appropriée.
Jusqu’à présent, nous nous sommes intéressés au cas où la cinétique de la réaction
secondaire est plus lente que celle de la réaction principale et où les espèces B, C et D
ont un taux de partage important. Nous avons alors constaté que plus la longueur de
l’intervalle était grande, plus l’intermédiaire réactionnel C avait le temps de diffuser vers la
paroi et réagir pour former le composé D. A partir de cette observation, nous avons souhaité
modifier les paramètres de simulation dans l’idée de minimiser l’impact défavorable de la
IV.3 Impact de la longueur entre les gouttes sur la sélectivité de la réaction 121
longueur de l’intervalle sur la sélectivité. Nous suggérons alors les cas d’étude suivants :
– Tout d’abord, nous avons voulu éviter la diffusion de C vers la paroi en accélérant
sa consommation par la réaction secondaire R2. Pour cela, nous avons augmenté la
valeur de la constante cinétique de cette réaction : K2 = 50 m3/(mol·s) d’où K1/K2
= 1.
– Enfin, nous avons limité la réaction secondaire en appauvrissant le film en l’espèce
A. Pour cela, nous avons augmenté le flux en B des gouttes vers la phase continue
en fixant m = 1, le réactif B étant en large excès par rapport à A. Afin d’attribuer
l’appauvrissement du film en A à sa consommation par la réaction principale, nous
avons imposé K1/K2 = 10.
Réactions principale et secondaire de cinétiques équivalentes
Au travers de ce cas d’étude, nous souhaitons voir si la vitesse de la réaction secondaire
peut influencer les zones de formation de l’espèce D. En effet, on peut penser que si le
temps de consommation de C par R2 est court, son temps de séjour dans la phase continue
sera faible ce qui réduira les écarts de sélectivité observés en modifiant la longueur de la
période d’écoulement. Nous avons poséK1 =K2 = 50 m3/(mol·s) et maintenum = 500. La
figure IV.18 montre l’évolution de la sélectivité dans les deux configurations d’écoulement.
Fig. IV.18 – Evolution de la sélectivité dans les deux configurations d’écoulement, K1 =
50 m3/(mol·s), K2 = 50 m3/(mol·s) et m = 500.
L’allure des profils de sélectivité est strictement la même que dans le cas précédent. Comme
le montre la figure IV.19, la formation du composé D se fait encore majoritairement près de
la paroi du canal. L’augmentation de la cinétique de la réaction secondaire n’a donc pas eu
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d’effet significatif sur la différence de sélectivité entre les deux configurations considérées.
On peut en déduire que le temps de diffusion de l’espèce C au sein du film reste plus court
que le temps de réaction dans les conditions étudiées.
Fig. IV.19 – Champ de concentration en D pour LUC = 300 µm (temps de séjour de 8 ×
10 −3 s), K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 50 m3/(mol·s) et m = 500.
B, C et D ont un taux de partage m = 1
Nous avons diminué le taux de partage des espèces B, C et D afin de permettre un
transfert de celles-ci plus important entre les deux phases. Nous avons fixé m = 1, et im-
posé une cinétique plus lente à la réaction secondaire (K1 = 50 m3/(mol·s) et K2 = 5
m3/(mol·s)). Un tel taux de partage engendre notamment des concentrations en B plus
importantes dans la phase continue, et surtout dans le film (figure IV.20).
Fig. IV.20 – Champ de concentration en B pour LUC = 300 µm (temps de séjour de 8 ×
10 −3 s), K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 1.
On observe alors que le réactif A dans le film est en très faible concentration (figure IV.21) :
les réactions épuisent le film en composé A.
Fig. IV.21 – Champ de concentration en A pour LUC = 300 µm (temps de séjour de 8 ×
10 −3 s), K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 1.
Le tracé de l’évolution de la sélectivité pour les deux configurations d’écoulement ne
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montre pas de différence significative avec les cas d’étude précédents (figure IV.22). La
formation du composé D se fait encore principalement au niveau de la paroi comme le
montre la figure IV.23.
Fig. IV.22 – Evolution de la sélectivité dans les deux configurations d’écoulement, K1 =
50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 1.
Fig. IV.23 – Champ de concentration en D pour LUC = 300 µm (temps de séjour de 8 ×
10 −3 s), K1 = 50 m3/(mol·s), K2 = 5 m3/(mol·s) et m = 1.
Cette étude numérique a donc montré que plus les gouttes sont éloignées, plus la sélecti-
vité est basse dans les conditions que nous avons considérées. Afin de vérifier cette tendance,
nous avons mis en place une étude expérimentale en micro-canal. Pour cela, nous avons
mis en œuvre la réaction de nitration du toluène qui présente un schéma réactionnel consé-
cutif compétitif. La partie suivante présente cette réaction et les conclusions de cette étude.
IV.3.2 Etude expérimentale : la nitration du toluène
IV.3.2.1 Généralités sur la nitration des composés aromatiques
La nitration des composés aromatiques (notés ArH) est une substitution électrophile
représentée par la réaction suivante :
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ArH + X−NO2 −−→ Ar−NO2 + HX
où X-NO2 est l’agent nitrant. La nitration des composés aromatiques est une réaction exo-
thermique (∆H = -125 kJ/mol) environ pour la nitration du toluène [Chen et Wu 1996].
Sa mise en œuvre nécessite une bonne maîtrise de la température du milieu réactionnel
car elle peut rapidement s’emballer thermiquement à cause de la décomposition des pro-
duits nitrés. A titre d’exemple, Chen et Wu (1996) ont montré que la décomposition des
mononitrotoluènes se produit à partir de 60 ˚C et atteint un seuil critique à 200 ˚C.
C’est pourquoi la nitration est souvent utilisée comme une réaction test pour vérifier les
performances thermiques des micro-réacteurs [Burns et Ramshaw 1999, Burns et Ramshaw
2002, Dummann et coll. 2003, Halder et coll. 2007].
L’agent nitrant le plus couramment utilisé est l’acide nitrique HNO3 en présence d’acide
sulfurique H2SO4 [Miller et coll. 1964, Harris 1976]. La phase aqueuse ainsi obtenue est
appelée « mélange acide ». L’acide sulfurique va permettre la formation de l’ion nitro-
nium NO+2 qui est l’agent nitrant effectif de la nitration comme le montre le mécanisme
réactionnel suivant :
HNO3 + 2H2SO4 −−⇀↽− NO+2 + H3O+ + 2HSO –4
ArH + NO+2 −−→ Ar−NO2 + H+
La réaction de nitration par le mélange acide a lieu en phase aqueuse : le composé aroma-
tique migre de la phase organique jusqu’à la phase aqueuse pour former les produits nitrés.
Ces derniers diffusent de nouveau vers la phase organique.






où w est la fraction massique du composé considéré. En effet, Zaldivar et coll. (1995) ont
rapporté plusieurs travaux sur la nitration de composés aromatiques. A titre d’exemple,
ces travaux montrent que la constante cinétique de nitration du benzène augmente d’un
facteur 1012 en augmentant la force acide de 50 % à 80 % à 25 ˚C.
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La sélectivité de la nitration dépend également de cette force acide. En effet, si on
considère la formation des composés dinitrés comme des sous-produits de la réaction de
mononitration, Harris (1976) a montré que ces derniers représentaient plus de 0.5 % du
produit final de la nitration du toluène quand W était supérieure à 80 %. Les composés
dinitrés sont formés par réaction entre les mononitrés et l’agent nitrant. Ce schéma peut
même se reproduire jusqu’à la trinitration du composé aromatique. Les nitrations succes-
sives requièrent des températures de plus en plus élevées et des concentrations en acide
sulfurique plus importantes [Booth 2005].
Dans notre étude, nous avons voulu montrer l’influence de l’espacement des gouttes en
micro-canal sur la sélectivité de la mononitration du toluène. Cette réaction mène à la
formation de trois composés isomères mononitrés (MNT pour mononitrotoluène) comme
le montre la figure IV.24 : l’ortho-, le méta- et le paranitrotoluène.
Fig. IV.24 – Réaction de mononitration du toluène.
L’o-nitrotoluène et le p-nitrotoluène sont les composés majoritairement formés lors de la
nitration du toluène : on obtient généralement 55-60 % d’ortho-, 3-4 % de méta- et 35-40
% de paranitrotoluène en fonction de la force acide de la phase aqueuse (valeurs en %
massique) [Dugal 2001].
La principale réaction secondaire est la dinitration du toluène. Elle engendre la formation
de composés isomètres dinitrés (DNT pour dinitrotoluène dans les proportions suivantes :
75 % de 2,4-DNT, 19 % de 2,6-DNT, 2.5 % de 3,4-DNT, 1 % de 2.3-DNT et 0.5 % de 2,5-
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DNT [Dugal 2001]. Les isomères 2,4-DNT et 2,6-DNT sont donc principalement formés.
Dans notre étude expérimentale, nous ne détecterons que la formation de ces deux compo-
sés dinitrés. Ils sont respectivement issus de la nitration du para- et de l’orthonitrotoluène
comme le montre la figure IV.25.
Fig. IV.25 – Réactions principales de nitration des mononitrotoluènes.
Le schéma réactionnel que nous considérerons est donc le suivant :
C7H8 + HNO3 −−→ C7H7−NO2 + H2O
C7H7−NO2 + HNO3 −−→ C7H6−(NO2)2 + H2O
La sélectivité de la réaction sera représentée par le ratio entre les fractions molaires en






Nous avons mis en œuvre la réaction de nitration dans un capillaire circulaire en téflon
PFA de 0.020" de diamètre intérieur (soit environ 500 µm). La génération de l’écoulement
dispersé se fait en faisant circuler les deux phases à co-courant dans des tubes co-axiaux
comme le montre la figure IV.26 [Serra et coll. 2007]. Le tube externe est le capillaire en
téflon PFA, le tube interne est un capillaire en silice fondu de section circulaire (375 µm de
diamètre externe, 180 µm de diamètre interne). En amont de la zone de génération, nous
avons fait circuler le mélange acide dans le tube externe et le toluène dans le tube interne.
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Fig. IV.26 – Système de génération de gouttes en tubes co-axiaux.
La température du capillaire est régulée à l’aide d’un bain thermostaté. Le capillaire
est en fait intégré dans une structure à ailettes en aluminium. Ce sont les ailettes qui
baignent dans le bain thermostaté. Le mélange réactionnel est récupéré en sorti dans un
petit récipient dans lequel nous avons préalablement introduit de l’eau afin de neutraliser
la réaction par dilution. Ce récipient est posé dans un bain glacé. La figure IV.27 est une
photographie de l’ensemble du dispositif expérimental. La visualisation dans le micro-canal
se fait à l’aide de la caméra rapide montée sur microscope (voir le chapitre II, p. 34) : celle-ci
n’apparaît pas sur la figure IV.27.
IV.3.2.3 Méthode analytique
Afin de déterminer la concentration en composés mononitrés et dinitrés, la phase or-
ganique présente dans le récipient en sortie est prélevée et analysée par chromatographie
en phase gazeuse (CPG) avec un détecteur FID (Flame Ionization Detector). Pour cela
elle est introduite dans un vial d’analyse auquel on rajoute éventuellement du toluène
(solvant) si l’échantillon est trop concentré ou si la quantité prélevée est trop faible. La
méthode d’analyse est dite par « étalonnage interne ». Cette méthode permet notamment
de s’affranchir de l’erreur commise sur le volume injecté dans le chromatographe. Un étalon
interne est ajouté à l’échantillon en quantité connue. En ayant préalablement déterminé
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Fig. IV.27 – Dispositif expérimental pour la mise en œuvre de la nitration du toluène.
les coefficients de réponse des espèces à doser par rapport à l’étalon interne, le rapport
des aires de ces espèces et de celle de l’étalon permet de déterminer de façon précise la
concentration des produits dosés. Dans notre cas, nous utiliserons l’anisole comme étalon.
Enfin, chaque échantillon sera analysé trois fois.
La méthode chromatographique est définie ainsi :
– le gaz vecteur est l’hélium,
– la colonne utilisée est apolaire (Cpsil 8 CB, ChromPack),
– la température du four vaut 150 ˚C pendant 3 min, puis augmente de 10 ˚C/min
pour atteindre la température de 250 ˚C,
– l’injecteur est à 265 ˚C. L’injection se fait en mode « split »,
– le détecteur FID est à 325 ˚C.
Cette méthode permet une bonne séparation des espèces à doser comme le montre le
chromatogramme en figure IV.28.
Le toluène constituant le solvant pour l’analyse, il sature la colonne. Sa concentration ne
peut donc pas être mesurée (pic tronqué). La détermination des concentrations en produits
mono- et dinitrés étant plus précise, la concentration en toluène dans le mélange réactionnel
sera calculée à partir d’un bilan massique sur la phase organique.
IV.3.2.4 Résultats
Nous avons généré trois configurations d’écoulement qui se différencient principalement
par la longueur de l’intervalle entre les gouttes. La figure IV.29 illustre l’espace entre les
gouttes dans le cas où elles sont les plus proches et les plus éloignées.
IV.3 Impact de la longueur entre les gouttes sur la sélectivité de la réaction 129
Fig. IV.28 – Exemple d’un chromatogramme.
Fig. IV.29 – Illustration des écoulements étudiés lors de la nitration du toluène. (a) Qorg
= 2 mL/h, Qaq = 10 mL/h, Lg = 336 µm, LUC = 1412 µm ; (b) Qorg = 0.7 mL/h, Qaq =
10 mL/h, Lg = 342 µm, LUC = 3161 µm.
(a) (b)
Afin de noter l’influence seule de la longueur de l’intervalle, nous avons essayé de main-
tenir la vitesse et la longueur des gouttes constantes. Pour cela nous avons travaillé à fort
débit de phase aqueuse (phase continue) Qaq par rapport au débit de phase organique
(phase dispersée) Qorg. Nous avons fait varier la fréquence des gouttes en modifiant Qorg.
Nous avons fixé Qaq = 10 mL/h et Qorg = 0.7, 1, 2 mL/h.
Afin de travailler dans des conditions sûres, nous avons d’abord fixé une température
de bain thermostaté à T = 25 ˚C, et une force acide W = 74.7 %. La concentration de
l’acide nitrique en phase aqueuse est de C0HNO3 = 1 mol/L. Dans de telles conditions, nous
n’avons pas détecté la formation de produits dinitrés comme le montre le chromatogramme
en figure IV.30.
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Fig. IV.30 – Chromatogramme obtenu en réalisant la nitration du toluène à 25 ˚C avec
une force acide de 74.7 %, Qorg = 1 mL/h, Qaq = 10 mL/h.
Nous avons donc augmenté progressivement la température du bain et la force de l’acide
sulfurique jusqu’à obtenir de façon significative les composés dinitrés. Nous avons obtenu
des pics exploitables en travaillant à T = 35 ˚C et W = 81.0 % comme le montre le
chromatogramme en figure IV.31.
Fig. IV.31 – Chromatogramme obtenu en réalisant la nitration du toluène à 35 ˚C avec
une force acide de 81.0 %, Qorg = 1 mL/h, Qaq = 10 mL/h.
Dans de telles conditions opératoires, nous avons comparé la sélectivité obtenue dans les
trois configurations d’écoulement étudiées. Les résultats finaux sont fournis dans le tableau
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IV.2 (le détail des résultats d’analyse est donné en annexe F, p. 163). La conversion est
représenté par la lettre X, et s’exprime en % molaire.
Tab. IV.2 – Résultats de la nitration du toluène. Qaq = 10 mL/h, W = 80 %, C0HNO3 =
1 mol/L.
Qorg (mL/h) 0.7 1 2
Lg (µm) 342 336 336
Ug (m/s) 1.21 × 10−2 1.27 × 10−2 1.38 × 10−2
LUC (µm) 3161 2444 1412
Xtoluene (%) 16.0 10.5 6.9
XHNO3 (%) 10.8 10.1 13.4
xsm,MNT (%) 15.6 10.2 6.8
xsm,DNT (%) 0.45 0.29 0.17
S (%) 97.11 97.14 97.42
On constate une légère augmentation de la sélectivité avec une augmentation de débit de
phase organique. Nous attribuons cette augmentation à la diminution de la longueur de la
période d’écoulement puisque c’est le paramètre opératoire qui varie le plus (à hauteur de
124 % alors que la longueur et la vitesse des gouttes varient réciproquement de 2 % et 14
%). En d’autres termes, la formation des composés dinitrés semble être favorisée par une
augmentation de la longueur entre les gouttes. Ce résultat est en accord avec ceux obtenus
par simulations. Des expériences supplémentaires sont toutefois nécessaires pour confirmer
cette tendance car le tableau IV.2 montre que les conversions dans chacune des expériences
sont différentes. Ce critère peut éventuellement influencer le ratio entre les espèces mono-
et dinitrés en sortie du capillaire. Ainsi, il faudrait compléter cette étude en fixant des
conditions opératoires telles que la conversion en un des réactifs soit totale.
IV.3.3 Conclusion
Dans ce chapitre, nous avons étudié le transfert de matière liquide-liquide en milieu
réactionnel en micro-canal et soulevé des problématiques ayant trait à la mise en œuvre de
réactions dans de tels systèmes. Nous avons axé notre étude sur deux thématiques :
– Tout d’abord, nous nous sommes intéressés à la manière d’appréhender et modéliser
le transfert de matière en milieu réactionnel. Les flux interfaciaux sont généralement
exprimés en fonction du facteur d’accélération Ea. Son expression dépend du modèle
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utilisé pour représenter le transfert à l’interface. En conduite conventionnelle (de
l’ordre du centimètre de diamètre et plus), on se réfère souvent au modèle du double
film qui est simple à utiliser et qui donne des résultats très proches de ceux que
l’on obtiendraient en utilisant des modèles plus complexes. En micro-canal, nous
avons montré au travers d’une étude numérique que le confinement des écoulements
dispersés liquide-liquide affectait la prédictibilité des flux transférés calculés avec un
tel modèle. En effet, nous avons considéré le cas de gouttes de mêmes volumes dans
quatre canaux de tailles différentes. Quand la longueur des gouttes était supérieure
à la largeur du canal, nous avons obtenu une prédiction beaucoup moins fiable que
dans le cas où les largeurs du canal étaient supérieures au diamètre des gouttes. Cette
étude montre donc la nécessité de représenter le transfert de matière avec des théories
plus sophistiquées que le modèle du double film. Les théories du renouvellement de
l’interface semblent être plus appropriées puisque leurs fondements sont en meilleure
adéquation avec l’hydrodynamique des écoulements dispersés en micro-canal. Cette
étude mériterait d’être approfondie pour vérifier ces hypothèses.
– Enfin nous avons étudié l’impact de la longueur entre les gouttes sur la sélectivité
de schémas réactionnels compétitifs consécutifs. Nous avions montré dans le chapitre
III que cette longueur avait un impact défavorable sur les cinétiques de transfert de
matière. Nous avons ici montré qu’elle pouvait également influencer la sélectivité des
réactions puisqu’elle est directement liée au temps de séjour des espèces en phase
réactionnelle quand celle-ci est la phase continue. Nous avons considéré le cas d’une
réaction principale dont le produit constituait le réactif de la réaction secondaire.
Une étude numérique et des expériences ont été menées et ont abouti aux mêmes
résultats : plus la longueur entre les gouttes est grande, plus la sélectivité sera faible.
Les travaux de simulation ont permis de constater que le produit, qui est formé en
phase continue, a tendance à s’accumuler au sein du film et notamment aux parois du
canal. Cet effet est accentué quand la longueur de la période d’écoulement est grande
puisque l’aire interfaciale est plus faible, d’où des contacts entre le film et les gouttes
moins « fréquents ». Une fois dans cette zone, le temps de réaction pour former le
sous-produit est plus court que le temps de transfert vers la goutte où la réaction n’a
pas lieu. Cette tendance a été vérifiée de manière globale au travers d’expériences de
mise en œuvre de la réaction de nitration du toluène en micro-canal de 500 µm de
diamètre. Nous avons observé une diminution de la sélectivité avec une augmentation
de la longueur de la période d’écoulement. Des expériences supplémentaires sont
toutefois nécessaires pour valider cette tendance puisque d’autres paramètres que
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nous ne contrôlions pas telle que la conversion des réactifs ont également varié au
cours de cette étude.

Conclusion et perspectives
La miniaturisation des procédés est une voie d’intensification prometteuse car la réduc-
tion de taille permet d’obtenir des appareils caractérisés par de grandes aires spécifiques
d’échanges thermique et massique. L’usage de micro-technologies est donc particulièrement
adapté à la mise en œuvre de processus chimiques et physiques limités par les transferts
en appareils conventionnels. Si les apports de la miniaturisation sur les paramètres géomé-
triques sont aujourd’hui bien connus, très peu d’études portaient jusqu’à maintenant sur
l’impact du confinement des écoulements sur les mécanismes de transport et la manière de
les appréhender. L’objectif de notre travail était d’identifier comment l’hydrodynamique
des écoulements en micro-canaux pouvait influencer les phénomènes de transfert de matière
en systèmes diphasiques liquide-liquide. Pour y répondre, nous avons divisé notre étude
selon trois axes complémentaires :
– la caractérisation de l’hydrodynamique globale et locale des écoulements liquide-
liquide en micro-canal,
– l’étude du transfert de matière en écoulement dispersé,
– le couplage entre transfert et réaction en micro-canal.
Sarrazin (2006b) avait montré que l’écoulement à gouttes présentait des structures hy-
drodynamiques locales favorisant le mélange dans les gouttes. Par analogie à cette étude,
notre objectif était de montrer l’impact des spécificités de cet écoulement sur le transport
de matière. En premier lieu, nous avons étudié expérimentalement l’influence des condi-
tions opératoires sur la cartographie des écoulements liquide-liquide en micro-canal. Cette
étude nous a permis d’identifier des domaines opératoires favorables à l’obtention de l’écou-
lement dispersé, et aussi de proposer ou valider des corrélations permettant de prédire les
caractéristiques de cet écoulement en termes de longueur, vitesse et forme des gouttes. Ces
paramètres définissent ce que nous avons appelé l’hydrodynamique « globale » de l’écou-
lement dispersé. Des informations sur les spécificités de l’hydrodynamique « locale » de
cet écoulement ont été apportées au travers d’une étude numérique. Celle-ci est basée sur
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l’utilisation du code de calcul JADIM développé par le groupe Interface de l’IMFT à Tou-
louse. Ce code permet la résolution des équations de Navier-Stokes et de continuité selon
un modèle à un fluide et une méthode de discrétisation de type VOF. Les simulations ont
permis d’identifier trois types de structures hydrodynamiques :
– les boucles de recirculation au sein des gouttes et entre celles-ci sont régulières. Un
film liquide mouille la paroi : il est caractérisé par des lignes de courant presque
rectilignes. Cette structure est observée quand la goutte est confinée (i.e. quand la
longueur des gouttes est supérieure à la largeur du canal), et pour des nombres
capillaires particulaires Cag > 0.01. Cette structure est dite de type (a).
– les gouttes sont le siège de nombreuses boucles de recirculation qui apparaissent
notamment dans le nez de celles-ci. De plus le film à la paroi est très fin. Cette
structure apparaît quand la goutte est confinée et pour Cag < 0.01. Cette structure
est dite de type (b).
– les boucles de recirculation dans les gouttes sont lentes et quasiment inexistantes en
phase continue. Cet écoulement est observé dans le cas de gouttes non confinées (i.e.
quand la taille du canal est supérieur au diamètre des gouttes). Cette structure est
dite de type (c).
Suite à l’étude de l’hydrodynamique des écoulements dispersés liquide-liquide en micro-
canal, nous nous sommes intéressés aux mécanismes régissant les transferts de matière pour
les trois structures précédemment identifiées. Pour cela, nous avons mis au point un code de
calcul permettant l’estimation des champs de concentration à partir des champs de vitesse
et taux de présence de phase fournis par JADIM. Nous avons montré que l’évolution des
cinétiques de transfert en fonction des paramètres de l’écoulement semblait être la même
pour chacune des structures. En effet nous avons obtenu que le coefficient de transfert de
matière côté goutte kg pouvait être prédit par la relation suivante :










où la valeur de p1 dépendra de la structure considérée.
Afin de valider les résultats de simulations, nous avons mis en place des expériences de
transfert en micro-canaux. Celles-ci ont montré que la corrélation issue de l’étude numé-
rique conduisait à de bonne prédiction des flux transférés. Nous n’avons pu travaillé que
dans un domaine opératoire où les simulations prédisaient l’obtention d’écoulements ca-
ractérisés par une structure hydrodynamique de type (b). Nous avons pu constater que
pour ce type d’écoulement, le comportement des gouttes est très proche de celui des bulles.
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En d’autres termes, les multiples boucles de recirculation au sein des gouttes mènent à un
mélange rapide dans ce volume ce qui a tendance à accélérer le transfert de matière. Ces
structures hydrodynamiques étant observées dans le cas de gouttes confinées, cette étude
montre l’impact favorable du confinement sur le transfert liquide-liquide.
Enfin, nous avons souhaité identifier l’impact des spécificités de l’hydrodynamique des
écoulements liquide-liquide en micro-canal sur les systèmes réactifs. Deux aspects de la
synthèse chimique en milieu diphasique ont été abordés : tout d’abord l’étude de l’accé-
lération du transfert de matière par la réaction ; puis l’influence des caractéristiques de
l’écoulement sur la sélectivité des réactions, et notamment celle de la longueur entre les
gouttes. La première étude a montré que les modèles généralement utilisés pour représen-
ter le phénomène d’accélération tendent à des prédictions de flux transférés de moins en
moins fiables au fur et à mesure que le confinement des écoulements augmente. Ce résultat
suggère que les mécanismes de transfert en milieu confiné et infini ne sont pas forcément
les mêmes et doivent être représentés par des modèles différents.
L’étude portant sur la sélectivité a quant à elle mis en avant l’importance de maîtriser
les paramètres de l’écoulement en micro-canal pour contrôler la conversion des réactifs, la
formation des sous-produits, l’apparition de points chauds, . . .
L’ensemble du travail qui a été présenté peut évidemment s’inscrire dans une optique
d’acquisition de données : le micro-réacteur est alors ce qu’on appelle un « laboratoire sur
puce ». Ce concept est basé sur l’obtention rapide de cinétiques de transfert, l’étude de
mécanismes réactionnels, . . ., avec des quantités minimes de produits.
Il peut également s’inscrire dans une démarche de mise en place d’appareils industriels pour
répondre à une problématique industrielle comme le montre le schéma en figure IV.32.
Fig. IV.32 – Schéma illustrant une démarche de mise en place d’appareils industriels.
Une telle démarche a été mise ne place dans le cadre de la thèse de Flavie Sarrazin en
collaboration avec Rhodia [Sarrazin 2006]. Elle a été appliquée avec succès à la synthèse
du DEHMP (diéthylhydroxyméthylphosphonate) à partir de DEP (diéthylphosphite) et
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du formol. Le schéma réactionnel est complexe et nécessite un grand nombre d’expériences
pour obtenir des paramètres stoechiométriques et des données cinétiques. La mise en place
de la réaction en micro-réacteur a facilité cette étape. Les données ainsi acquises ont permis
de choisir la catégorie d’appareils la plus appropriée pour mettre en œuvre cette synthèse.
Cela rejoint un des objectifs du projet européen Impulse : acquérir des informations en
micro-canal pour aider au développement de procédés. Dans ce cadre, en plus du travail
sur le transfert de matière, nous avons apporté une contribution concernant un outil de
pré-conception des appareils. L’objectif est de choisir l’appareil le plus adapté à un schéma
réactionnel donné afin de limiter les contraintes technologiques au profit de la chimie. Cette
démarche s’articule en deux étapes : (1) déterminer les conditions opératoires optimales
en réacteur batch ou semi-batch en ne se basant que sur le schéma réactionnel et les lois
cinétiques ; (2) Proposer un appareil continu permettant d’approcher les conditions opé-
ratoires optimales. Nous avons illustré cette démarche avec le cas d’un système chimique
complexe et exothermique de type sulfonation. Ce travail a fait l’objet d’une publication
que nous avons placé en annexe G, p. 166 [Di Miceli Raimondi et coll. 2008].
De plus, pour pouvoir intégrer des technologies innovantes micro-structurées dans une
installation, une bonne caractérisation des appareils est nécessaire. En effet, si nous avons
vu dans l’étape de pré-conception qu’il était primordial d’avoir une bonne connaissance de
la chimie et de la physique du mécanisme que l’on souhaite mettre en œuvre, il est tout
aussi important de connaître le comportement global de l’équipement. A ce titre, nous
proposons en annexe H, p. 181, quelques éléments à considérer lors de l’étude préliminaire
des caractéristiques et performances d’un appareil micro-structuré. Nous avons illustré nos
propos en travaillant sur un réacteur micro-structuré fabriqué par l’institut FZK (For-
schungszentrum Karlsruhe, Allemagne).
Pour conclure, le travail de doctorat présenté dans ce manuscrit a permis d’obtenir une
vision globale du comportement des systèmes liquide-liquide en micro-canal. Nous nous
sommes attachés à identifier quelles pouvaient être les différences dans les mécanismes
dues au passage de l’échelle macrométrique au submillimétrique. Cette étude nécessite des
travaux complémentaires pour confirmer certaines tendances observées :
– Les corrélations de transfert font généralement apparaître des nombres adimension-
nels (corrélation du type Sh = f(Re,Sc)). Dans notre étude numérique du transfert,
la corrélation proposée pour estimer le coefficient de transfert côté goutte n’a pas
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été écrite sous forme adimensionnelle car nous n’avons pas fait varier les propriétés
physico-chimiques des fluides. Ainsi, cette corrélation ne peut pas rendre compte de
leur influence. Des simulations supplémentaires sont donc nécessaires pour étudier
l’évolution du transfert avec les propriétés des fluides, et noter l’influence du nombre
de Schmidt Sc sur ce mécanisme.
– Dans cette même étude, les cas simulés ont majoritairement montré des structures
hydrodynamiques de type (a). Des simulations complémentaires présentant les autres
structures sont nécessaires. Ce travail aurait pour objectif de valider le fait que le
coefficient de transfert pourrait être prédit par une unique équation, où la valeur de
la constante p1 serait ajustée pour s’adapter aux structures hydrodynamiques.
– Concernant l’étude expérimentale du transfert, nous avons noté que les coefficients de
transfert expérimentaux que nous avons obtenus pouvaient être représentés par une
unique corrélation. Cependant, nous pensons n’avoir travaillé qu’avec un seul type
de structure : la structure hydrodynamique (b). Des expériences supplémentaires
présentant les types (a) et (c) sont nécessaires pour valider les résultats numériques
suggérant une différence dans les prédictions du transfert entre ces trois structures
d’écoulement.
– Nous nous sommes intéressés à la mise en œuvre d’une réaction en micro-canal pour
noter l’influence de la longueur entre les gouttes sur la sélectivité (réaction de ni-
tration du toluène). Nous avons réalisé trois expériences au cours desquelles nous
n’avons pas pu maîtriser tous les paramètres et notamment la conversion des ré-
actifs. Nous ne pouvons donc pas attribuer de manière certaine la variation de la
sélectivité à celle de l’espacement entre les gouttes. Il faudrait pour cela s’assurer
que la conversion du réactif en défaut est complète : ceci pourrait être obtenu en
augmentant la longueur du capillaire.
Enfin, dans la perspective d’utiliser les micro-technologies comme outil de production, il
serait intéressant d’utiliser les informations acquises au cours de ces travaux en micro-canal
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Annexes
A Fabrication des puces en PDMS/verre
La fabrication des puces en PDMS utilisées au cours de cette thèse s’est déroulée en
deux étapes. La première consiste en la réalisation d’un moule sur un support en silicium
par photolithographie (figure A.1). Celle-ci est effectuée par le Laboratoire d’Analyse et
d’Architecture des Systèmes à Toulouse (LAAS). Une résine photosensible aux ultraviolets
(UV) est déposée sur le support. L’objectif étant d’obtenir un moule avec les canaux en
relief, la résine utilisée doit être de type négative : ce type de résine est initialement liquide
et se polymérise par exposition aux UV à l’inverse des résines photosensibles dites positives
[Gawron et coll. 2001]. La résine négative couramment utilisée pour la fabrication des
moules est une résine SU-8 [Becker et Gärtner 2000, Fujii 2002]. L’irradiation de la résine
se fait au travers d’un masque sur lequel est imprimé en négatif la structure des micro-
canaux préalablement dessinée à partir du logiciel CleWin. La résine non polymérisée est
éliminée par développement dans un bain de propylène glycol monoéther acétate.
Fig. A.1 – (a) Procédure de fabrication des moules par photolithographie et (b) photogra-
phie d’un moule ayant servi à la fabrication d’un réacteur en PDMS.
(a) (b)
154 annexes
La seconde étape consiste à mouler le réacteur en PDMS [Xia et Whitesides 1998,
Renaud et coll. 2006]. Le PDMS utilisé est du Sylgard 184 (Dow Corning) auquel on
ajoute du durcisseur (rapport PDMS : durcisseur de 10 : 1). On coule ce mélange sur
le moule à température ambiante, puis on porte le tout à l’étuve à 65 ˚C pendant 1 h
pour faire durcir le PDMS. La structure en PDMS est ensuite démoulée, et des trous sont
percés afin de créer la connectique macro/microfluidique. Le perçage s’effectue à l’aide
d’une aiguille creuse (18 G - 112") qui agit comme un emporte-pièce. Enfin le réacteur en
PDMS est collé sur un support en verre pour capoter les canaux. Afin que le collage soit
effectif, le support en verre et la partie en PDMS sont préalablement oxydés sous oxygène
et UV dans un ozoneur. Les micro-canaux ainsi obtenus possèdent trois faces en PDMS et
une face en verre (figure A.2).




B Fabrication des puces en silicium/verre
Les micro-réacteurs en silicium et verre utilisés au cours de cette thèse ont également
été conçus au LAAS. Tout d’abord, une couche de résine photosensible aux UV de type
positive (AZ photoresist, Shipley) est déposée sur la plaque en silicium. La technique de
photolithographie suivie d’une étape de développement permet de créer la réplique des
micro-canaux dans la couche de résine. La gravure des canaux dans le silicium s’opère
ensuite par gravure sèche par plasma dite gravure ionique réactive profonde [Chun et coll.
2006]. La résine joue alors le rôle de couche protectrice : le silicium n’est attaqué par le
plasma qu’aux endroits où il n’y a plus de résine. Une fois les canaux gravés, des trous
traversant sont gravés de la même manière au niveau des futures entrées et sorties (le dépôt
de résine photosensible se fait alors au dos de la plaque en silicium). Enfin, les canaux sont
capotés par une plaque de verre collée à la plaque de silicium par soudure anodique [Tang
et coll. 2007]. La figure B.1 illustre l’ensemble de ce protocole.
Fig. B.1 – Procédure de fabrication des micro-réacteurs en silicium/verre.
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C Conditions opératoires pour l’étude expérimentale de l’hy-
drodynamique des écoulements
Micro-canal en PDMS/verre de section rectangulaire de 100 µm × 50 µm
Système huile de silicone-glycérol à 90 %
Qorg (µL/h) Qaq (µL/h) Lg (µm) Ug (m/s) fg (1/s) Ecoulement
100 2 141 6.22E-03 1.3 dispersé
100 5 151 6.04E-03 3.2 dispersé
100 10 153 6.87E-03 5.6 dispersé
100 20 169 7.04E-03 9.4 dispersé
100 30 184 8.30E-03 13.0 dispersé
100 40 182 8.75E-03 17.4 dispersé
100 50 - - - stratifié
200 2 117 1.34E-02 3.7 dispersé
200 10 122 1.39E-02 7.2 dispersé
200 20 134 1.41E-02 14.1 dispersé
200 30 136 1.45E-02 18.1 dispersé
200 40 151 1.54E-02 23.1 dispersé
200 50 151 1.57E-02 27.0 dispersé
200 60 146 1.63E-02 32.3 dispersé
200 70 - - - stratifié
300 5 100 2.01E-02 2.3 dispersé
300 10 104 2.01E-02 10.1 dispersé
300 20 120 2.07E-02 17.2 dispersé
300 50 132 2.19E-02 36.9 dispersé
300 70 - - - stratifié
400 5 96 2.74E-02 4.7 dispersé
400 10 102 2.70E-02 11.6 dispersé
400 20 106 2.80E-02 18.9 dispersé
400 50 - - - stratifié
500 10 100 3.46E-02 19.3 dispersé
500 50 - - - stratifié
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Système huile de silicone-glycérol à 83 %
Qorg (µL/h) Qaq (µL/h) Lg (µm) Ug (m/s) fg (1/s) Ecoulement
20 5 - - - stratifié
50 2 170 3.85E-03 1.7 dispersé
50 5 170 3.81E-03 2.3 dispersé
50 10 183 4.37E-03 4.7 dispersé
50 20 - - - stratifié
100 5 149 6.71E-03 3.8 dispersé
100 10 145 7.10E-03 6.1 dispersé
100 20 154 7.99E-03 10.0 dispersé
100 30 167 8.83E-03 13.6 dispersé
100 40 228 9.19E-03 14.8 dispersé
100 50 - - - stratifié
200 10 123 1.42E-02 9.7 dispersé
200 20 125 1.48E-02 13.9 dispersé
200 30 137 1.54E-02 20.0 dispersé
200 40 144 1.61E-02 24.7 dispersé
200 50 160 1.55E-02 26.7 dispersé
200 60 152 1.73E-02 35.4 dispersé
200 70 149 1.88E-02 43.5 dispersé
200 80 - - - stratifié
300 10 107 2.08E-02 12.0 dispersé
300 25 114 2.13E-02 20.7 dispersé
300 50 129 2.24E-02 34.7 dispersé
300 60 131 2.42E-02 42.4 dispersé
300 70 138 2.34E-02 47.6 dispersé
300 80 128 2.40E-02 60.3 dispersé
300 90 - - - stratifié
400 10 99 2.83E-02 10.0 dispersé
400 25 107 2.83E-02 26.1 dispersé
400 50 119 3.11E-02 38.5 dispersé
400 70 - - - stratifié
400 100 - - - stratifié
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Système huile de silicone-eau
Qorg (µL/h) Qaq (µL/h) Lg (µm) Ug (m/s) fg (1/s) Ecoulement
20 10 431 2.19E-03 1.9 dispersé
20 20 495 2.69E-03 2.5 dispersé
20 50 588 3.88E-03 4.3 dispersé
20 200 - - - stratifié
50 10 244 4.01E-03 2.5 dispersé
50 20 326 5.99E-03 8.9 dispersé
50 50 364 5.67E-03 8.2 dispersé
100 10 218 7.38E-03 4.2 dispersé
100 20 226 7.36E-03 10.1 dispersé
100 50 204 1.15E-02 21.5 dispersé
100 50 266 1.32E-02 23.5 dispersé
100 75 280 1.48E-02 27.4 dispersé
100 100 295 1.56E-02 29.4 dispersé
100 150 328 2.12E-02 40.7 dispersé
100 200 384 1.71E-02 29.7 dispersé
100 250 511 2.77E-02 42.8 dispersé
100 300 567 3.64E-02 53.8 dispersé
200 10 175 1.41E-02 4.9 dispersé
200 20 192 1.91E-02 14.7 dispersé
200 50 190 1.59E-02 20.3 dispersé
200 100 222 2.04E-02 38.2 dispersé
200 200 332 3.22E-02 60.2 dispersé
200 300 333 3.54E-02 73.4 dispersé
300 50 151 2.62E-02 34.6 dispersé
300 100 164 3.18E-02 64.3 dispersé
300 200 218 4.01E-02 99.0 dispersé
300 300 226 4.53E-02 118.6 dispersé
400 50 135 3.29E-02 21.2 dispersé
400 100 166 3.93E-02 73.2 dispersé
400 200 213 4.84E-02 96.1 dispersé
500 50 133 4.28E-02 38.0 dispersé
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Micro-canal en silicium/verre de section carrée de 200 µm × 200 µm
Système eau-toluène
Qaq (µL/h) Qorg (µL/h) Lg (µm) Ug (m/s) fg (1/s) Ecoulement
1000 1000 855 1.31E-02 9.0 dispersé
2000 2000 786 2.60E-02 18.5 dispersé
2500 2500 882 3.03E-02 20.4 dispersé
2500 5000 1302 4.40E-02 25.9 dispersé
3000 300 443 1.97E-02 6.2 dispersé
3000 500 457 2.62E-02 9.6 dispersé
3000 1000 507 2.61E-02 16.4 dispersé
3000 1500 687 2.92E-02 17.7 dispersé
3000 2000 612 3.33E-02 28.8 dispersé
3000 3000 701 3.98E-02 33.2 dispersé
4000 2000 670 4.02E-02 26.2 dispersé
4000 4000 688 5.27E-02 45.5 dispersé
5000 2500 645 4.36E-02 32.3 dispersé
5000 5000 718 5.99E-02 51.0 dispersé
10000 5000 497 9.50E-02 79.4 dispersé
20000 20000 469 2.70E-01 319.8 dispersé
30000 10000 354 2.66E-01 288.0 dispersé
30000 20000 360 3.47E-01 426.9 dispersé
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Micro-canal en silicium/verre de section carrée de 300 µm × 300 µm
Système eau-toluène
Qaq (µL/h) Qorg (µL/h) Lg (µm) Ug (m/s) fg (1/s) Ecoulement
3500 7000 2726 2.97E-02 8.6 dispersé
5000 1000 911 2.15E-02 4.6 dispersé
5000 2000 1030 2.40E-02 8.4 dispersé
5000 2500 995 2.53E-02 10.3 dispersé
5000 3000 1222 2.58E-02 9.5 dispersé
5000 5000 1384 3.44E-02 15.5 dispersé
5000 10000 1639 5.23E-02 24.5 dispersé
7000 3500 948 3.60E-02 16.2 dispersé
7000 7000 1030 5.07E-02 27.3 dispersé
7500 15000 1545 8.19E-02 38.6 dispersé
10000 5000 793 5.21E-02 26.1 dispersé
10000 10000 1048 7.02E-02 40.1 dispersé
15000 7500 820 7.90E-02 40.6 dispersé
60000 10000 328 2.44E-01 182.3 dispersé
60000 20000 427 2.74E-01 219.4 dispersé
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50 0.0514 200 100.8 43.9 0.038 (a)
50 0.0616 300 154.4 43.9 0.038 (a)
60 0.0977 300 52.8 43.0 0.01 (a)
60 0.1199 300 54.4 43.0 0.01 (a)
60 0.1326 300 54.4 41.1 0.01 (a)
60 0.1653 300 56.0 41.1 0.01 (a)
60 0.1312 300 143.2 43.0 0.01 (a)
60 0.1312 900 143.2 43.0 0.01 (a)
60 0.1837 300 147.2 41.1 0.01 (a)
60 0.2314 300 150.4 41.1 0.01 (a)
60 0.1505 300 100.8 43.0 0.01 (a)
60 0.1505 600 100.8 43.0 0.01 (a)
60 0.1505 900 100.8 43.0 0.01 (a)
60 0.1505 1200 100.8 43.0 0.01 (a)
60 0.2500 195 151.2 41.1 0.01 (a)
60 0.2098 300 160.8 37.1 0.005 (a)
60 0.0121 300 126.4 49.4 0.005 (a)
60 0.1291 300 128.0 49.4 0.038 (a)
60 0.0398 240 119.2 53.3 0.038 (a)
60 0.0095 240 118.4 54.3 0.038 (b)
60 0.0386 300 121.6 53.3 0.038 (a)
120 0.0142 480 234.0 110.6 0.038 (b)
120 0.0221 300 84.8 78.6 0.038 (a)
240 0.0058 960 458.0 225.8 0.038 (b)
240 0.0144 300 87.0 79.9 0.038 (c)
480 0.0036 1920 924.0 457.2 0.038 (b)
960 0.0015 3840 1800.0 921.0 0.038 (b)
960 0.0022 300 86.0 82.2 0.038 (c)
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0 (%) lC (µm) Lg (µm) Ug (m/s) fg (1/s)
2.5 2.5 0.23 200 882 3.03E-02 20.4
2.5 5 0.23 200 1302 4.40E-02 25.9
5 2.5 0.40 200 573 4.52E-02 31.9
5 5 0.28 200 718 5.99E-02 51.0
10 5 0.40 200 497 9.50E-02 79.4
20 20 0.49 200 469 2.70E-01 319.8
30 10 1.13 200 354 2.66E-01 288.0
30 20 0.49 200 360 3.47E-01 426.9
5 2.5 0.65 300 1002 2.51E-02 10.2
5 5 0.43 300 1282 3.39E-02 16.0
5 10 0.40 300 1639 5.23E-02 24.5
7 3.5 0.43 300 901 3.62E-02 16.4
7 7 0.43 300 1042 4.93E-02 26.6
7.5 15 0.40 300 1433 7.69E-02 42.5
10 5 0.43 300 793 5.21E-02 26.1
10 10 0.43 300 1013 6.97E-02 40.7
15 7.5 0.43 300 784 7.87E-02 41.0
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Analyse 1 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 144899902 89164016 6673626 61439683 1212399 2989511
m (g) - 1.83E-02 1.38E-03 1.26E-02 3.47E-04 9.02E-04
Analyse 2 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 137913020 86646415 6453936 59431304 1073258 2914504
m (g) - 1.87E-02 1.40E-03 1.28E-02 3.23E-04 9.24E-04
Analyse 3 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 143621047 88611171 6678800 61245342 1233978 2932269


















Analyse 1 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 119887259 114335061 8424138 79014109 1425036 3814680
m (g) - 2.56E-02 1.90E-03 1.76E-02 4.44E-04 1.25E-03
Analyse 2 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 115566479 111052781 8199821 76571213 1357690 3747472
m (g) - 2.58E-02 1.91E-03 1.77E-02 4.39E-04 1.28E-03
Analyse 3 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 114512570 111734197 8071653 76397386 1374406 38305812


















Analyse 1 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 62654119 73135500 5255319 50155047 819453 2275831
m (g) - 1.62E-02 1.17E-03 1.11E-02 2.53E-04 7.41E-04
Analyse 2 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 71063545 79460295 5793368 54344967 861524 2378566
m (g) - 1.56E-02 1.14E-03 1.06E-02 2.34E-04 6.82E-04
Analyse 3 Anisol o-MNT m-MNT p-MNT 2,6-DNT 2,4-DNT
Coefficient de réponse 1 0.8485 0.8452 0.8526 0.6104 0.5787
Aire (UA) 67282848 76293275 5609003 52765278 844908 2334412
m (g) - 1.58E-02 1.16E-03 1.09E-02 2.43E-04 7.07E-04
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G Méthodologie pour la pré-conception d’appareils intensi-
fiés continus
La conception d’un réacteur requiert une étude préliminaire permettant d’adapter ses
caractéristiques au système réactionnel que l’on souhaite mettre en œuvre. Dans l’article
qui suit, nous présentons une méthodologie de pré-conception d’appareils intensifiés conti-
nus [Di Miceli Raimondi et coll. 2008]. Celle-ci s’opère en deux étapes. La première consiste
à optimiser les conditions opératoires en ne se basant que sur le mécanisme réactionnel et
les lois cinétiques qui y sont associées. L’optimisation consiste à ajuster le profil de tempé-
rature et la stratégie d’alimentation dans les conditions d’un réacteur batch ou semi-batch.
A partir de ces données opératoires, on peut alors définir quels sont les appareils continus
qui sont les plus adaptés à de telles conditions. La seconde étape consiste en la simulation
de l’appareil choisi, en tenant notamment compte de ces performances thermiques. L’ob-
jectif est de s’approcher des conditions opératoires optimales.
Cette méthodologie a été appliquée à la sulfonation de l’alkylbenzène linéaire. Cette ré-
action est fortement exothermique et le contrôle de la température lors de sa mise en
œuvre est capital pour limiter la formation de sous-produits. Les résultats de l’étude de
pré-conception sont fournis en termes de caractéristiques de réacteur (taille, stratégie d’ali-
mentation) et conditions opératoires.
  
Pre-design of a continuous intensified reactor based 





Fast and exothermic reactions are difficult to carry out at industrial scale because their 
processing requires a perfect temperature control. In conventional devices, the heat 
transfer capacity is often limited as shown in Table 1: while the jacketed batch reactor 
offers a very poor thermal efficiency, it is still used in many manufactures to carry out 
fast and exothermic reactions. In such reactors, the temperature control is insured by 
diluting the reactants, or by implementing a feeding strategy which generally does not 
favour the selectivity of the reactions and lead to an increase in the residence time. 
This procedure tends to adapt the chemistry to the technology constraints. In 
agreement with the concept of process intensification (Stankiewicz and Moulijn, 
2000), the current trend is to adapt the technology to the chemistry. The emergence of 
highly efficient technologies in terms of heat removal (heat exchanger reactors, 
microreactors) allows a better fitting of the technology with the chemical constraints. 
The objective of this work is to show the use of an optimization tool base on 
pure thermo-chemical scheme for a pre-design of a continuous reactor. In a first step, 
heat and mass transfer are voluntarily suppressed to only focus on chemistry. Then, 
heat removal and reagent injection are considered to evaluate characteristic size and 
design of a continuous reactor  
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This is illustrated on the sulfonation reaction, which is a key reaction in the 
detergent production. Sulfonates have a white colour and are mainly used as 
surfactants in laundry, while by-products are black: consequently, sulfonation 
  
manufacture aims at the purest product to satisfy consumers’ requirements. Processes 
using gaseous sulfur trioxide (SO3) as sulfonating agent are predominant since there 
are very versatile (a wide variety of feedstocks can be sulfonated or sulfated) and they 
produce high quality products with a purity of more than 95 % (Foster, 1997). Because 
by-products formation is mainly favoured by high temperature, temperature has to be 
perfectly controlled in the reactor. This makes the sulfonation processing complex 
since the main reaction and the secondary ones are very fast and exothermic. 
Moreover, the viscosity of the sulfonate solution is between 15 and 300 times higher 
than the feedstock one, leading to a drastic decrease in the local heat transfer 
coefficient of the liquid phase as the reaction proceeds. This reaction is generally 
carried out in a falling film reactor coupled with a cooling water jacket where the 
cooling area is around 3 000 m2/m3 and the global heat transfer coefficient around 800 
W/(m2 K) (Chemithon annular falling film reactor, Ballestra multi-tube film sulfonator 
(Foster, 1997)). Therefore this technology is characterized by a high thermal efficiency 
(2 400 kW/(m3 K)). Nevertheless, this thermal efficiency added to the small thickness 
of the liquid are not sufficient to efficiently dissipate the heat generated by the 
reactions, the heat of reaction being of the order of –170 kJ/mol of sulfonate produced. 
Consequently, the increase in temperature is currently limited by diluting the gaseous 
reactant SO3 with air (volumetric fraction in SO3 between 3 % and 7 % (de Groot, 
1991)). However, air needs to be dried before being in contact with SO3 to avoid the 
formation of sulfuric acid which can corrode the process devices. Therefore, since an 
important flow rate of air is used, the air/SO3 process is highly energy consuming. In 
order to avoid air consumption, other reactor technologies have to be considered to 
enhance heat transfer between the reaction mixture and the cooling system.  
In this work, preliminary steps to adapt process designs to chemical constraints 
are presented, illustrated by the linear alkylbenzene (LAB) sulfonation with SO3. In 
order to suppress the impact of the transfer of SO3 from the gas phase to the liquid 
mixture, this study focuses on LAB sulfonation with liquid SO3. This way, the present 
work concentrates only on the chemistry of the system. This methodology is developed 
in two steps: first, the optimal operating conditions are determined only considering 
the thermo-kinetic parameters of the reaction in batch conditions. Then a reactor 
design is proposed trying to approach the optimal operating conditions in a continuous 




2. A fast and exothermic reaction: the LAB sulfonation 
 
2.1. Reaction scheme 
 
Since sulfonation is very fast, very few data on the reaction kinetic are available. 
Indeed, previous works used to model this process assuming the kinetic rate 
instantaneous compared to the rate of SO3 mass transfer from the gas phase to the 
  
organic medium (Johnson and Crynes, 1974; Davis et al., 1979). This approach has 
notably been validated in falling film reactors by Talens-Alesson (1999). However, 
this work aims to propose a method of process design optimisation to the benefit of the 
chemistry. For that purpose, chemical kinetic is the only contribution that we consider 
in this work to model the sulfonation process. As illustrated in Figure 1, a reaction 
scheme is proposed to simulate and optimise the LAB sulfonation, inspired from 
Roberts’s works (2003): 
 
(1) The first reaction R1 allows the production of a small amount of pyrosulfonic acid 
(Pyro) required to prime the main mechanism of sulfonation. 
(2) The main mechanism of the LAB sulfonation is composed of two reactions (R2 and 
R3) and leads to the formation of the desired product: the linear alkylbenzene 
sulfonate (LAS). 
(3) Numerous competitive side reactions were suggested by Roberts (2003); to 
simplify the simulation of the sulfonation, only two side reactions have been 
considered: the production of the linear alkyl benzene sulfonate anhydride LASA 
(R4) and of the pyroanhydride LASP (R5). Both reactions also lead to the 
formation of sulphuric acid H2SO4. 
 
 
Figure 1. Reaction scheme proposed to model the LAB sulfonation. 
 
This scheme suggests that both reactants should be introduced in the reactor in 
equimolar ratio. Indeed, in one hand an excess in SO3 would favour the consumption 
of the desired product, LAS, to form pyrosulfonic acid through R3. On the other hand, 
an excess of LAB does not seem to influence the selectivity of the sulfonation. 
  
Therefore, it would lead to a poor degree of conversion of this reactant while the 
reaction scheme does not justify it. 
 
2.2. Thermo-kinetic parameters 
 
The thermo-kinetic parameters used to represent the LAB sulfonation are based on the 
following considerations (Table 2): 
 
(1) Roberts (2003) suggested to represent the self-priming reaction R1 as first order in 
LAB and second order in SO3. For the other reactions, we assumed that the order of 
the reactions could be deduced from the stoichiometric coefficients of each 
reactants as described in Table 2 (elementary kinetics). 
(2) The rate constant k can be written in term of Arrhenius law. Roberts estimated the 
pre-exponential factor k0 regarding to the number of reactant molecules and 
product in agreement with the kinetic theory of gases (Frost and Pearson, 1953). 
For instance, R2 being a reaction in which two reacting molecules form two 
product molecules, he proposed a pre-exponential factor of 1011 L/(mol s). The 
same assumption allows the estimation of k0 for reactions R4 and R5. For reactions 
where two reacting molecules form one product molecule such as R3, Roberts 
suggested a pre-exponential factor of 108 L/(mol s). Finally, for the self-priming 
reaction R1 which is a third-order reaction, he estimated k0 around 104 L2/(mol2 s). 
(3) Roberts gave 54 300 J/mol as the estimated activation energy of R2 (production of 
LAS from LAB and the pyrosulfonic acid). Then, he suggested that the activation 
energy of R3 should be very low since the chemical mechanism to form the 
purosulfonic acid from LAS and SO3 might be rather “facile”. Therefore, we 
arbitrary set activation energy lower than the main sulfonation reaction one. 
Finally, Roberts estimated the activation energy of the self-priming reaction R1 by 
considering the enthalpy of formation of the probable intermediate products that 
lead to the formation of the pyrosulfonic acid from LAB and SO3. He assumed it 
ranged from 8 500 J/mol to 12 500 J/mol. 
(4) By-products production is favoured by high temperature; therefore the activation 
energy of the side reactions R4 and R5 must be higher than the others. We 
considered that Ea of R4 and R5 were 20 % higher that the one estimated for R2. 
(5) Roberts estimated the enthalpies of reaction for the main reactions from the 
enthalpies of formation of the different products by means of calculations of 
molecular orbital energies. 
(6) The reaction enthalpies of the side reactions should be very small assuming that 
these data can be deduced from the dissociation enthalpies of the broken and 
formed bonds during the reaction. In both R4 and R5, two bonds Sulphur – Oxygen 
are broken and then formed. 
 
  
Table 2. Thermo-kinetic parameters used to model the LAB sulfonation. 








R1 k cLAB cSO32 1004 L2/(mol2 s) 10 500 –70 
R2 k cLAB cPyro 1011 L/(mol s) 54 300 –140 
R3 k cLAS cSO3 1008 L/(mol s) 45 000 –70 
R4 k cLAS cPyro 1011 L/(mol s) 65 000 0 
R5 k cPyro2 1011 L/(mol s) 65 000 0 
 
3. Operating conditions optimisation 
 
3.1. Description of the optimiser Optibatch 
 
Optibatch (License INPT, 1998) is a software developed for the optimisation of 
operating conditions in a batch or semi-batch reactor only based on the chemistry of a 
process (no mass transfer considerations). The objective of this tool is to optimise a 
criterion defined in terms of yield, selectivity, time of reaction, …, while taking into 
account different constraints specified by the operator: technology and/or safety 
constraints, productivity and/or selectivity constraints. The evolution over time of the 
variables that describe the reactor state such as temperature and composition, is 
calculated by integrating mass and energy balances in respect with constraints. To 
solve the problem, the residence time t is divided into a finite number of intervals nint 
equals to 5 in this work. The optimisation algorithm allows the determination of the 
(Nint + 1) temperatures at each bond of each interval. The temperature profile is then 
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For the feeding profile, the program determines the mass that should be 
introduced in each interval. The flow rate is then obtained by assuming it remains 
constant over each interval. Garcia et al. (1995) described in more details the 
numerical formulation of the problem and validated the method with general exemples 
of reaction schemes (consecutive-competitive and parallel reactions). 
In the present work, the criterion to be optimised is the final amount fraction of 
LAS xLAS using pure reactants (LAB and liquid SO3). In our study, the molecule of 
LAB is composed of a radical R of molecular formula C12H25 (dodecylbenzene). The 
residence time is set to one second. The operating conditions to be defined are the 
temperature profile in the reactor and the SO3 feeding profile (cSO3 = 10.6 mol/L). We 
decided to feed the reactor with SO3 rather than LAB since an excess of SO3 would 
dramatically affect the selectivity of the sulfonation regarding the reaction scheme 
considered in this study (Figure 1). Therefore, at initial time, the reactor contains only 
LAB (cLAB = 3.46 mol/L). It is assumed that SO3 is totally and instantaneously mixed 
in the organic matter. The physico-chemical properties of the mixture in terms of 
  
density and heat capacity are supposed constant during the reaction, calculated at the 
initial time. Finally, the temperature in the reactor is constrained: it must not be lower 
than   25 °C and higher than 150 °C to maintain the solution in liquid phase (molecules 
that contain long carbon chain may freeze at 20–25 °C; the decomposition temperature 
of the products is arbitrary set to 150 °C). 
 
3.2. Optimisation results 
 
First, we determined the optimal operating conditions for a discontinuous operation 
(batch or semi-batch) without constraining the heat removal capability of the reactor. 
The result of the optimisation computation is a semi-batch reactor at minimum 
temperature to achieve 95 % of the final amount fraction of LAS, which corresponds 
to a residence time of 0.4 s (Figure 2). Then a higher conversion is reached with an 
increase of the temperature (xLAS = 92.06 %). As expected, the total amount of SO3 
introduced in the reactor is in equimolar ratio with the initial amount of LAB. 
 
     
Figure 2. Result of the optimisation: (a) amount fraction profile of LAB, SO3 and LAS; (b) optimal 
temperature and feeding profiles obtained for the production of one mole of LAS.  
 
This optimisation supposes that the temperature in the reactor can be perfectly 
controlled whatever the heat that needs to be removed or provided to the reactive 
system. However, this simulation shows that a lot of heat needs to be removed from 
the reactor in a hundred seconds to reach such a conversion as illustrated on Figure 3 
(2  106 kW/m3 of reactor). It corresponds to the heat flow rate produced by the 





Figure 3. Optimal heat flow rate per volume of reactor. 
 
We can compare the maximal heat flow rate necessary to optimise the 
sulfonation with the thermal powers of different devices: 
 
(1) Considering a new concept of continuous heat exchanger reactor, the “open plate 
reactor” designed by Alfa Laval Vicarb (OPR), Prat et al. (2005) and Benaissa 
(2006) proved its high thermal efficiency. Indeed, they obtained heat transfer 
coefficient up to 2500 W/(m2 K) for a volumic area of 240 m2/m3. With this reactor 
of 0.4 L, they decreased the temperature of hot water of      45 °C by exchange with 
cold water (15 °C). Therefore, this device can be characterized by a thermal power 
of 9 000 kW/m3 which is very far from the  2  106 kW/m3 required to obtain 
maximal conversion. 
(2) To approach so high thermal power, micro-heat exchangers seem to be appropriate 
apparatus to carry out the reaction since they offer a high exchange area for a very 
small reactive volume. Indeed, McGovern et al. (2006) calculated that 
microreactors can offer a volumic area of more than    20 000 m2/m3 compared to 
roughly 500 m2/m3 for usual device.  Schubert et al. (2001) obtained thermal 
powers up to 20 kW with microstructured devices having 1 cm3 active volume, i.e. 
up to 2  107 kW/m3.  
 
The previous results shows that technology constraints to carry out the 
sulfonation reaction can be reduced to the benefit of the chemistry (use of pure 
reactants) by using highly efficient devices in terms of thermal power such as 
microreactors. Optimal operating conditions were determined in semi-batch reactor 
(temperature and feeding profiles): the transposition to continuous operation is now 
required to fit with the use of miniaturised structures.  
 
  
4. Process design optimisation for a continuous operation 
 
4.1. Geometry of the reactor 
 
The previous part demonstrates that sulfonation is strongly constrained by the 
capability of the reactor to dissipate the heat generated by the reactions. Since micro-
heat exchangers are considered as highly efficient apparatus (Qu et al., 2000; Gao et 
al., 2002; Gamrat et al., 2005) , it should be a good choice for this reaction 
implementation. 
This step of the approach is focused on the pre-design of an adapted reactor. 
The objective is then to depart from the ideal thermo-kinetic path previously defined. 
A real thermal behaviour, just as a multi injection system will be simulated. In order to 
be relevant for the demonstration, the reactor is inspired by a microstructured device 
designed and manufactured by the Forschungszentrum Karlsruhe (FZK, Germany). 
Figure 4 presents the principle of the design. The process passage consists of 20 foils 
with 34 microchannels of such geometry. The cooling of the reactive media is insured 
by thermal exchange with an utility fluid that flows around the process channel. The 
simulated structure is in steel and the size of the channels and the walls between the 
process and the utility channels are given in Table 3. 
The length of the reactor is estimated from the desired residence time which is 
set to one second to compare the results of the simulations with those obtained with 
Optibatch. Such a channel has roughly 25 000 m2/m3 of volumic area. 
 
 
Figure 4. Scheme of the microchannel used for the simulation of the LAB sulfonation in a continuous 
reactor. 
 
Table 3. Geometric characteristics of the simulated microchannel. 
 Process channel Utility channel
 
Wall 
Length L (mm) 33 33 33 
Depth d (µm) 110 55 90 
Width w (µm) 320 320 320 
 
The inlet flow rates are estimated so that the fluid velocity in the channel is 
around 3 cm/s. Pure LAB is introduced at the inlet of the reactor (cLAB = 3.46 mol/L) 
while SO3 is injected at several points in the main channel to approach the semi-batch 
reactor behaviour (cSO3 = 10.6 mol/L). In order to approach the results obtained with 
Optibatch, the total amount of SO3 injected is in equi-molar ratio with the LAB 
introduced at the inlet of the channel. The cooling fluid is water, with a volume flow 
  
rate that is approximately twice the process fluid one. In such conditions, the 
temperature of the utility fluid remains roughly constant. It assumes that no heat is 
exchanged with the ambient environment, at room temperature. Table 4 summarizes 
the properties of the inlet streams. 
Table 4. Properties of the inlet streams in the simulated microchannel. 
 Process channel Injections Utility channels 
Entity LAB SO3 water 
Flow rate qv (µL/s) 1.11 0.16 (in total) 1.39 (per channel) 
Temperature T (°C) 25 25 25 
Pressure p (bar) 5 5 5 
 
Different multi-injection strategies are compared in terms of final amount 
fraction of LAS as described in Table 5. For simulations 1 to 3, the flow rate in each 
injection was chosen so that the multi-injection strategies approach the optimal feeding 
strategy obtained with Optibatch (feeding dividing in two intervals of 0.12 s with a 
ratio of 4 between the flow rates of each interval). Therefore, these simulations 
highlight the effect of the feeding discretisation on the production of LAS. Finally, 
simulation 4 approaches a constant feeding strategy during 0.24 s. 
Table 5. Simulated multi-injection strategies 
 
Number of 
injections Strategy qv, inj (µL/s) 
Simulation 1 2 1 injection at t = 0 s 1 injection at t = 0.12 s 
0.13 
0.03 
Simulation 2 4 2 injections from t = 0 s (every 0.06 s) 2 injections from t = 0.12 s (every 0.06 s) 
0.066 (per injection) 
0.016 (per injection) 
Simulation 3 8 4 injections from t = 0 s (every 0.03 s) 4 injections from t = 0.12 s (every 0.03 s) 
0.033 (per injection) 
0.008 (per injection) 
Simulation 4 8 8 injections from t = 0 s (every 0.03 s) 0.02 (per injection) 
 
4.2. Simulator description 
 
The simulator is based on the integration of a dynamic model. It has been described 
and validated by Elgue et al. (2006) through the simulation of sodium thiosulfate 
oxidation in the OPR. The different parts of the reactor (process and utility channels) 
are represented by series of perfectly stirred tank reactors called cells. Since mixing is 
supposed to be very fast compared to the reaction time, we considered that the flow in 
the channel can be represented by a perfect plug flow, which is equivalent to a serie of 
a high number of stirred tanks, set to 100 in this work. The modeling of a cell is based 
on the resolution of mass and energy balances and constraint equations (geometrical 
characteristic of the reactor, physical properties of the fluids...). This resolution allows 
the calculation of the parameters characterizing the flows: temperature, flow rates, 
composition, pressure, .... 
  
The balance equations and the correlations used to model the system require the 
estimation of the physical properties of each fluid. For that purpose, the model 
implemented has been linked to a commercial thermodynamic and equilibrium 
database: Bibphy32 (Prosim ®). The local heat transfer coefficients on the utility and 
process sides are calculated considering that Nusselt number is constant in 
microchannels, equal to 2.181 (Shen et al., 2006).  
The mathematical model that represents the operation is an extremely complex 
model due to the number and also the type of equations that it involves: differential 
and algebraic equations (global and component mass balances, energy balances within 
the process and utility fluids, pressure balance, …). The resolution of the model calls 
for a specific strategy and solving method. The system is solved using a global 
approach (i.e. simultaneous treatment of all equations with no discrimination according 
to the type of equation) by means of the specifically designed solving tool based on the 
Gear method: DISCo (Sargousse et al., 1999). 
 
4.3. Results and discussions 
 
Results of the simulations done with different injection configurations are summed up 
in Table 6 and illustrated in Figure 5. This study shows that: 
 
(1) The more numerous the injection points are, the best the final amount fraction of 
LAS is (simulations 1 to 3). This is mainly due to the decrease of the hot spot 
temperature with the increase of the number of injection points. Indeed, high 
temperature tends to favour the production of by-products. By increasing the 
number of injection points the final amount fraction of LAS increases and tends to 
the value obtained with Optibatch in semi-batch mode: such a value may be 
obtained with an infinity of injection points. 
(2) The hot spot temperature is not sufficient to explain the simulation results. Indeed, 
comparing simulations 3 and 4, the final amount fraction of LAS is higher in 
simulation 3 while the hot spot temperature is lower. This result is not easy to 
explain regarding the complexity of the reaction scheme. However, it shows a good 
agreement with the optimisation result obtained in semi-batch mode in terms of 
feeding strategy despite the discretisation of feeding in a multi-injection system.  
Table 6. Result of the simulations with different multi-injection strategies (residence time=1s). 
 Hot spot T (°C) Final amount fraction of LAS xLAS (%) 
Simulation 1 84 83.71 
Simulation 2 57 89.28 
Simulation 3 46 91.61 
Simulation 4 38 89.90 
   
  
  
Figure 5. Comparison between different process designs: (a) amount fraction of LAS profile; (b) 
temperature profile. 
 
Therefore, to optimise such a reaction scheme in this kind of microchannel, the 
number of injection points should be as high as possible (economic analysis and 
manufacture constraints should be consider to be able to suggest more precisely the 
optimal number of injection points). The optimal flow rate in each injection is not self-
evident regarding the complexity of the system. However this study shows that the 
optimal strategy can be obtained by means of optimisation tools developed for batch or 
semi-batch operations. Considering LAB sulfonation, SO3 should be introduced 
progressively all along the process channel in order to divide the feeding in two 




The developed approach aims to predesign a continuous intensified reactor in two 
steps according to the process intensification principle. First, the optimal operating 
conditions are determined in a batch or semi-batch reactor only considering kinetic 
constraints. The second step consists in defining an optimal geometry, suggested by 
the results previously obtained, to carry out the reaction in a continuous reactor. All the 
parameters that could influence the optimisation have not been thoroughly studied 
(utility flow rate, channel dimensions, wall properties) but this work aims to 
demonstrate the capability of such a methodology of optimisation, and the 
performances of the associated tools we used. 
In the case of the LAB sulfonation the application of this methodology reveals 
that the reaction should be carried out in a micro-exchanger. Indeed this technology 
allows a good heat removal and so a good temperature control while implementing a 
multi-injections strategy of pure SO3 in the process channels. Mixing limitations have 
not been brought up in this study but Hessel et al. (2005) reviewed numerous ways to 
enhance mixing in micro-device. Kockmann et al. (2006) tested different mixers based 
(a) (b) 
  
on successions of T-mixers and obtained a characteristic mixing time between 0.1–10 
ms depending on the Reynolds number in the channel. These characteristic times are 
suitable for the considered application. For reaction processing, additionally to mixing 
elements, the size of the main and injection channels could be designed in order to 
create turbulences where the fluids get in contact. The reactants flow rates could also 
have a major effect on mixing and should be properly chosen to obtain a mixing time 




A  Volumic area (m2/m3) 
c  Concentration (mol/L) 
d  Depth (m) 
Ea  Activation energy (J/(mol K)) 
k  Rate constant (Li/(moli s)) where i depends on the reaction rate law 
k0  Pre-exponential factor (Li/(moli s)) 
L  Length (m) 
Nint  Number of intervals for the discretisation of the residence time 
p  Pressure (bar) 
qfeed  Mass flow rate of feed (kg/s) 
qv  Volume flow rate (m3/s) 
qv, inj  Volume flow rate per injection (m3/s) 
r  Reaction rate (mol/(L s)) 
t  Residence time (s) 
T  Temperature (°C) 
U  Heat transfer coefficient (W/(m2 K))  
V  Volume of the reactor (m3) 
w  Width (m) 




∆H  Enthalpy of reaction (J/mol) 




DISCo  Do Integrate by a Software Component 
FZK  Forschungszentrum Karlsruhe 
INPT  Institut National Polytechnique de Toulouse 
LAB  Linear AlkylBenzene 
LAS  Linear Alkylbenzene Sulfonate 
LASA  Linear Alkylbenzene Sulfonate Anhydride 
  
LASP  Linear Alkylbenzene sulfonate Pyroanhydride 
Pyro  Pyrosulfonic acid 
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H Situation de l’étude en micro-canal dans une démarche
globale
H.1 Introduction
L’étude qui a été jusqu’à maintenant décrite s’est focalisée sur le comportement des
fluides et le transport de matière dans un micro-canal. Celle-ci a permis d’analyser l’hy-
drodynamique des écoulements liquide-liquide, ainsi que le mécanisme de transfert de ma-
tière entre les deux phases avec ou sans réaction. Ce travail constitue l’étape préliminaire
nécessaire au dimensionnement d’un pilote pour la mise en œuvre d’une opération don-
née (extraction liquide-liquide ou réaction en milieu diphasique). L’utilisation d’un unique
micro-canal en tant qu’appareil de production est très limitante car les pertes de charges
dans les micro-canaux sont telles que les débits utilisés sont généralement faibles. En effet,
en considérant que le coefficient de pertes de charge par frottement ou coefficient de Fan-
ning f obéit à la loi de Poiseuille donnée par l’équation H.1, on peut calculer les pertes de
charge dans un canal de section 100 µm × 100 µm dans lequel circule de l’eau (équation
H.2). Pour un canal de 10 cm de longueur, on obtient ∆P = 0.9 bar pour un débit Q = 10






32 · µ · U · LC
hC · lC (H.2)
A partir des études faites sur un micro-canal, le dimensionnement d’un réacteur per-
mettant une production plus importante peut se faire selon deux voies :
– En effectuant une mise à l’échelle d’un tube de dimension souhaitée à partir de la
géométrie d’un micro-canal (« scaling-up ») [Holland 1964, Euzen et coll. 1993].
– En parallélisant plusieurs micro-canaux (« numbering-up ») [Schenk et coll. 2003,
Iwasaki et coll. 2006, Tonomura et coll. 2008].
Dans un premier temps, nous allons comparer ces deux voies en identifiant les avantages
et inconvénients de chacune d’entre elles. Nous montrerons notamment que la parallélisa-
tion permet de conserver l’efficacité d’un micro-canal en termes de transferts thermique
et massique. Cependant nous verrons que la transposition du micro-canal à un réacteur
micro-structuré n’est pas directe, et requiert une étude préliminaire des caractéristiques
intrinsèques de l’appareil. La seconde partie de ce chapitre concerne les travaux expéri-
mentaux effectués dans le cadre de cette étude préliminaire d’un réacteur micro-structuré,
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axés sur la caractérisation de la distribution des fluides dans les micro-canaux et les per-
formances thermiques du réacteur. L’étude décrite n’est pas exhaustive mais présente les
points clés à développer pour la caractérisation d’un tel appareil.
H.2 Comparaison des méthodes de mise à l’échelle et de parallélisation
Une des méthodes utilisées pour la mise à l’échelle d’un procédé est celle dite par si-
militude géométrique [Euzen et coll. 1993]. Dans le cas d’un tube cylindrique, elle consiste
à modifier sa taille en augmentant de façon proportionnelle le diamètre et la longueur du
tube. Par exemple, considérons un premier système de diamètre d1 et de longueur L1 dans
lequel circule un débit Q1. On souhaite extrapoler ce système par similitude géométrique
résultant en un second système dans lequel circulera un débit Q2 = c · Q1, où c est une
constante. Afin de comparer les méthodes d’extrapolation par mise à l’échelle et par paral-
lélisation, on considère également un troisième système composé de c canaux correspondant
au système 1. Le tableau H.1 montre l’influence de l’extrapolation sur quelques grandeurs
caractéristiques des systèmes 2 et 3. On constate notamment que le temps de séjour dans
les trois systèmes sont les mêmes. On peut également noter que l’extrapolation par simi-
litude géométrique mène à une diminution du rapport S/V alors que cette grandeur est
conservée par parallélisation.
Tab. H.1 – Effet de l’extrapolation d’un système 1 (tube cylindrique) par similitude géo-
métrique (système 2) et parallélisation (système 3) sur les paramètres géométriques.
Système 1 Système 2 Système 3
Débit volumique (m3/s) Q1 Q2 = c ·Q1 Q3 = c ·Q1
Nombre de tubes 1 1 c
Diamètre d’un tube (m) d1 d2 = d1 · c1/3 d3 = d1
Longueur (m) L1 L2 = L1 · c1/3 L3 = L1
Volume (m3) V1 V2 = V1 · c V3 = V1 · c
Temps de séjour moyen (s) t1 = V1Q1 t2 =
V2
Q2
= t1 t3 = V3Q3 = t1
Section d’un tube (m2) S1 = pid1
2
4 S2 = S1 · c2/3 S3 = S1





= S1V1 · 1c1/3 S3V3 = S1V1
Outre les paramètres géométriques du système, l’extrapolation entraîne des modifica-
tion des phénomènes et mécanismes tels que les pertes de charge, les transferts thermique
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et massique, . . . Ces phénomènes sont généralement représentés par des nombres adimen-
sionnels [Holland 1964]. A titre d’exemple, dans le cas de l’écoulement d’un fluide mono-
phasique, le régime hydrodynamique va être représenté par le nombre de Reynolds Re.
Les transferts thermique et massique seront respectivement caractérisés par les nombres
de Nusselt Nu et Sherwood Sh. Le nombre de Reynolds est un facteur clé puisque les
phénomènes de transfert et les pertes de charge sont notamment influencés par l’hydrody-
namique. Comme le montre le tableau H.2, l’extrapolation par similitude géométrique va
induire une augmentation de Re.
Tab. H.2 – Effet de l’extrapolation d’un système 1 (tube cylindrique) par similitude géo-
métrique (système 2) et parallélisation (système 3) sur les phénomènes.
Système 1 Système 2 Système 3
Vitesse moyenne (m/s) U1 = Q1S1 U2 = U1 · c1/3 U3 =
Q3
c·S3 = U1
Nombre de Reynolds Re1 Re2 = Re1 · c2/3 Re3 = Re1
Coefficient de transfert
thermique (W/(m2·K)) hT,1 hT,2 = hT,1 hT,3 = hT,1
Coefficient de transfert
massique (m/s)
k1 k2 = k1 k3 = k1
Coefficient d’échange







Perte de charge (Pa) ∆P1 = 32µU1L1d12 ∆P2 = ∆P1 ∆P3 = ∆P1
Si l’on considère un écoulement laminaire dans chaque système, les coefficients de transferts
thermique et massique peuvent être respectivement estimés par les corrélations de Sieder
et Tate (équation H.3 référencée par Depecker et Inard (1996)) et Bird et coll. (équation

























où hT est le coefficient de transfert thermique, λT la diffusivité thermique et CP la capa-
cité calorifique du fluide. Pr représente le nombre de Prandtl. Ces corrélations empiriques
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de transfert donnent hT et k proportionnels à (Re1/3 · d−2/3). On observe alors que l’ex-
trapolation ne modifie pas ces deux coefficients en régime laminaire (ceci n’est bien sûr
valable que si l’on considère que les corrélations données par les équations H.3 et H.5 sont
applicables à la fois dans le système 1 et dans le système extrapolé par parallélisation (voir
la remarque ci-dessous)). Cependant, l’extrapolation par similitude géométrique influe sur
les coefficients de transfert thermiques par unité de volume au travers de la diminution
du rapport S/V . Pour les transferts massiques, le facteur caractérisant ce phénomène est
le coefficient ka. Or l’aire interfaciale a tend à diminuer lorsque que la taille du système
augmente [Yue et coll. 2007]. L’extrapolation par parallélisation n’a quant à elle pas d’effet
sur ces deux phénomènes. Enfin, la perte de charge en écoulement laminaire est la même
pour les trois systèmes considérés.
Remarque : Si le système 1 est un micro-canal, il faut noter qu’on peut généralement
supposer que le régime thermique est établi au sein du canal, i.e. que le nombre de Nusselt
est constant (notamment indépendant de la vitesse, du diamètre et de la longueur du canal).
En effet, Shen et coll. (2006) ont montré que Nu était constant quand l’équation H.6 était
vérifiée. Considèrons le cas d’un micro-canal de 100 µm de diamètre dans lequel circule
de l’eau à température ambiante avec une vitesse de 1 cm/s : on obtient que le régime
thermique est établi à partir d’une longueur x de 10 µm, ce qui est faible par rapport
aux longueurs de micro-canal généralement utilisées (de l’ordre de quelques centimètres).
Il est donc probable que l’extrapolation par similitude géométrique à partir d’un système à
l’échelle submillimétrique (i.e. par augmentation du diamètre) engendre une diminution du





> 0.14, Nu = 2.181 (H.6)
En plus de ces grandeurs, il faut noter que l’augmentation du nombre de Reynolds
Re lors de l’extrapolation par similitude géométrique peut provoquer un changement de
régime d’écoulement (passage du régime laminaire au turbulent). Les lois de similitudes
présentées dans le tableau H.2 et traduisant l’impact de l’extrapolation sur les phénomènes
ne sont donc pas toujours applicables. On peut également ajouter qu’une augmentation de
la taille du canal va accentuer l’effet de la gravité sur l’écoulement, notamment dans le cas
de systèmes polyphasiques.
Pour conclure, l’extrapolation des études effectuées en micro-canal pour dimensionner
un appareil de production par mise à l’échelle n’est pas évidente, notamment à cause du
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possible changement de régime d’écoulement dû à l’augmentation de la taille du canal.
Dans le cas où le régime reste laminaire l’extrapolation est assez simple quelque soit la
méthodologie utilisée. Le choix entre les deux méthodes décrites sera donc influencé par
d’autres critères tels que :
– le coût de fabrication de l’appareil et de sa maintenance : les techniques de fabrication
des réacteurs micro-structurés sont généralement beaucoup plus coûteuses que celles
d’un réacteur de type tubulaire. De plus, plus les canaux mis en jeu sont fins, plus
les opérations de maintenance devront être fréquentes car l’encrassement des parois
va avoir un effet particulièrement important sur le procédé.
– l’importance des transferts sur les processus mis en jeu dans le réacteur. Par exemple,
dans le cas de réactions rapides et très exothermiques, il sera avantageux d’utiliser
des technologies micro-structurées pour garantir un bon échange thermique à la paroi
et donc favoriser la sûreté du procédé.
La parallélisation est de plus en plus utilisée notamment pour la fabrication de micro-
mélangeurs, qui jouent généralement aussi le rôle de micro-échangeurs de chaleur [Pfeifer
et coll. 2005, Kirschneck et Tekautz 2007]. Cette technologie est actuellement une des plus
performantes en termes de transferts massique et thermique et peut être utilisée lorsque
ces derniers limitent fortement le procédé. On peut également citer l’utilisation de micro-
réacteurs pour la mise en œuvre de réactions catalytiques où le catalyseur est déposé sur
les parois des micro-canaux ou incorporé sous forme très fines particules (lit fixe) : le grand
ratio (S/V ) ou la finesse des particules engendrent une très bonne efficacité catalytique
[Cybulski et coll. 1999, Kiwi-Minsker et Renken 2005, Christian et Kenis 2006].
Cependant, bien que cette méthode soit d’ores et déjà largement utilisée, la transposition du
micro-canal à des réacteurs micro-structurés pose notamment le problème de la distribution
des fluides dans les canaux [Commenge et coll. 2002, Schenk et coll. 2003, Amador et
coll. 2004]. A titre d’exemple, Iwasaki et coll. (2006) ont mis en œuvre une réaction de
polymérisation dans un micro-canal puis dans des appareils micro-structurés. Ils ont montré
qu’une mauvaise distribution du fluide dans les micro-canaux pouvait être à l’origine d’une
diminution de la conversion globale dans le réacteur. La mise en place d’un procédé basé sur
l’utilisation d’une technologie micro-structurée requiert donc une étude préliminaire axée
sur la distribution des fluides dans les canaux. De plus, si l’utilisation d’un système de
refroidissement ou chauffage du réacteur est nécessaire, une étude thermique de ce dernier
doit également être envisagée. La section suivante traite de cette étude préliminaire : elle a
pour but de fournir quelques éléments permettant la caractérisation d’un micro-réacteur.
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H.3 Etude préliminaire des caractéristiques d’un réacteur micro-structuré
H.3.1 Dispositif expérimental
Description du réacteur
L’appareil micro-structuré qui a fait l’objet de cette étude a été fourni par l’institut
Forschungszentrum Karlsruhe (FZK, Allemagne). C’est un réacteur en acier inoxydable
composé de 2 040 micro-canaux répartis sur trois réseaux de canaux ou passages (P1, P2
et P3) : le réacteur est doté de trois entrées et trois sorties correspondant à chaque réseau
comme le montre la figure H.1.
Fig. H.1 – Réacteur micro-structuré construit par l’institut FZK.
Les réseaux P1 et P2 permettent le contact entre fluides. En effet, des trous ont été
percés afin de connecter les canaux de chacun de ces réseaux deux par deux (figure H.2). Le
réseau P3 permet la circulation d’un fluide utilité. Chaque réseau est composé de 20 feuilles
d’acier sur lesquelles sont gravés 34 micro-canaux, de longueur 78.66 mm et de section
rectangulaire de 320 µm × 110 µm. Les feuilles sont superposées afin que se succèdent une
feuille du réseau P1, une du réseau P2, puis une du réseau P3, et ainsi de suite. Si l’on
considère que l’échange thermique avec le fluide utilité se fait au travers d’une des parois
de chaque canal des réseaux P1 et P2 (paroi supérieure pour les canaux de P1, et inférieure
pour ceux de P2), l’aire d’échange spécifique de cet appareil est d’environ 9 000 m2/m3.
Description du banc d’essai
Le banc expérimental qui a été monté pour la caractérisation du réacteur micro-
structuré permet de travailler en milieu monophasique ou diphasique (liquide-liquide et
gaz-liquide). La figure H.3 représente le schéma de l’installation. Dans chaque réseau de
canaux peuvent circuler des fluides différents : un liquide dans le passage P1, un liquide
ou gaz dans le passage P2, et un fluide utilité dans le passage P3.
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Fig. H.2 – Structure interne du réacteur micro-structuré.
Fig. H.3 – Banc expérimental pour la caractérisation du réacteur micro-structuré.
La circulation des liquides est assurée par des pompes dont la vitesse de rotation est
contrôlée par un régulateur de débit (FC). Chaque ligne en amont du réacteur dispose
d’indicateurs de débit (FI), de température (TI) et de pression (PI). Tous ces indicateurs
sont connectés à une carte d’acquisition installée sur un ordinateur pour pouvoir suivre
et enregistrer les différents paramètres au travers du logiciel Labwindow CVI (National
Instruments). Enfin, des filtres ont été placés sur les lignes entrant dans le réacteur afin
d’éviter l’obturation des canaux par des impuretés. De plus, des soupapes de sécurité ont
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été installées pour éviter les surpressions dans l’installation.
H.3.2 Etude de l’écoulement dans un réseau par mesures de distribution de
temps de séjour
Nous avons effectué des mesures de distribution de temps de séjour (DTS) dans le ré-
seau P3, qui est indépendant des deux autres passages. Pour cela de l’eau circule en continu
dans P3, et on injecte un traceur au niveau de l’entrée du micro-réacteur. L’injection se
fait au moyen d’une seringue introduite au sein de l’écoulement. Elle est effectuée le plus
rapidement possible pour que le signal correspondant à la concentration en traceur au ni-
veau de l’injecteur ait une forme proche d’une impulsion de Dirac.
Le traceur utilisé est une solution de bleu de bromothymol (BBT). La concentration
en sortie du réacteur est mesurée par spectrophotométrie visible (λ = 615 nm). Le spec-
trophotomètre est le même que celui utilisé pour les expériences de transfert de matière en
micro-canal (voir chapitre III, p.84). Pour les mesures de DTS, le spectrophotomètre est
réglé de telle sorte qu’il puisse délivrer cinq mesures par seconde. Une cellule en verre est
installée en sortie du réseau P3 pour permettre la mesure de l’absorbance du fluide H.4
qui est directement liée à la concentration en traceur.
Fig. H.4 – Installation pour les mesures de DTS.
La figure H.5 présente une distribution de temps de séjour obtenu pour un débit d’eau
dans le passage P3 de QP3 = 10.5 kg/h et en injectant 0.1 mL de traceur (solution de
BBT à 5 g/L). Les trois courbes correspondent à la même expérience qui a été répétée :
on observe une bonne reproductibilité du signal de sortie.
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Fig. H.5 – Illustration d’un signal de sortie pour les expériences de DTS, QP3 = 10.5 kg/h.
Ce signal présente une traînée caractéristique des volumes morts : ces zones correspondent
à des parties mal irriguées du réacteur, principalement accessibles par diffusion. Le traceur
qui pénètre dans ces zones est donc lentement éliminé. Dans notre installation, trois zones
sont particulièrement susceptibles de créer des volumes morts :
– à l’entrée du réacteur micro-structuré : la conduite approvisionnant le réacteur est
un tube circulaire de 6 mm de diamètre intérieure, d’où une section de 28.3 mm2. Les
680 micro-canaux de chaque réseaux sont répartis sur une section d’environ 108 mm2
(12 mm × 9 mm). Ces sections étant très différentes, un espace entre la conduite
et les micro-canaux a été prévu lors de la conception du réacteur afin de répartir
les fluides au mieux sur l’ensemble des canaux. Cet espace est générateur de zones
mortes.
– en sortie du réacteur pour les mêmes raisons qu’à l’entrée.
– dans la cellule de mesure. En effet, l’analyse par spectrophotométrie se fait aux travers
d’une cellule à surfaces planes (section carrée, voir figure H.4) pour éviter la déviation
des faisceaux lumineux au niveau de ses parois. Les entrées/sorties du réacteur ayant
des sections circulaires, les coins de la cellule de mesure peuvent abriter des zones
mortes.
Afin de limiter les volumes morts dans la cellule de mesure, une nouvelle cellule a été
confectionnée. Il s’agit d’un tube en verre circulaire de même section que la sortie du
réacteur, entouré d’une structure en verre de section carrée remplie d’eau H.6. Cette cel-
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lule n’a pas été testée sur le micro-réacteur de FZK, mais a servi à la caractérisation de
réacteurs-échangeurs milli-structurés [Abbana Bennani 2008].
Fig. H.6 – Seconde génération des cellules de mesure pour l’acquisition de DTS par spec-
trophotométrie.
H.3.3 Distribution globale entre les réseaux P1 et P2
Le micro-réacteur de FZK permet le contact entre deux fluides. Nous nous sommes donc
intéressés à la répartition de ces derniers entre les passages P1 et P2. Pour cette étude,
nous avons utilisé deux fluides miscibles. Nous avons introduit de l’eau distillée dans P1
et de l’eau salée dans P2 (solution de NaCl). La mesure des débits d’entrée Qe et de la
concentration en sel des courants en entrée et sortie permet de calculer les débits de sortie








CeP1 ·QeP1 + CeP2 ·QeP2 = CsP1 ·QsP1 + CsP2 ·QsP2
(H.7)
Les débits sont ici exprimés en kg/h et les concentrations en kg/kg. Ces dernières ont été
mesurées par conductimétrie (conductimètre CDM210, Métalab).
Deux séries d’expériences ont été menées avec le débit d’entrée dans P2 constant tout
en faisant varier QeP1. Les figures H.7 (a) et H.8 (a) illustrent la répartition des courants au
travers du ratio entre le débit QP2 et le débit total (QP2+QP1) : une répartition homogène
signifie un ratio en sortie de 50 %. Ce ratio est calculé en entrée et sortie du réacteur.
Ces courbes montrent que le fluide circule préférentiellement dans le passage P2 pour de
forts débits d’entrée dans P1. Plus le débit d’entrée dans P2 est faible, plus cet effet est
accentué. Ces résultats doivent être reliés aux mesures de pression en amont du réacteur
illustrées figures H.7 (b) et H.8 (b) (toutes les sorties sont à pression atmosphérique). On
ne constate pas de lien logique entre les profils de pression et la répartition des débits.
Enfin, le passage P2 étant sous le passage P1, nous avons souhaité vérifier si l’effet de
la gravité pouvait influencer les résultats. Pour cela, nous avons retourné le réacteur. La
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Fig. H.7 – Répartition des débits pour QeP2 = 1.5 kg/h, P2 sous P1. (a) Ratio de débit
dans P2, (b) Profils de pression en amont du réacteur.
(a) (b)
Fig. H.8 – Répartition des débits pour QeP2 = 3.0 kg/h, P2 sous P1. (a) Ratio de débit
dans P2, (b) Profils de pression en amont du réacteur.
(a) (b)
figure H.9 montre également que plus le débit QeP1 est grand, plus le fluide aura tendance
à circuler dans P2, bien que les canaux de ce dernier soient à présent au dessus de ceux
du réseau P1. Cependant, on constate cette fois un lien entre les pressions d’entrée et







P1) > 50 %). La répartition des fluides dans les différents réseaux est donc
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fortement influencée par la pression en amont du réacteur micro-structuré : les pertes
de charge sur l’ensemble de l’installation doivent être ajustées pour garantir une bonne
distribution des courants sur chaque réseau. De plus, l’effet de la gravité semble ne pas
être un facteur prédominant dans la répartition des débits mais elle influence tout de même
les résultats.
Fig. H.9 – Répartition des débits pour QeP2 = 3.0 kg/h, P1 sous P2. (a) Ratio de débit
dans P2, (b) Profils de pression en amont du réacteur.
(a) (b)
H.3.4 Etude thermique
Afin de déterminer les caractéristiques thermiques du réacteur micro-structuré, des
thermocouples ont été installés sur les entrées et sorties des réseaux P1 et P3. Celles du
réseau P2 ont été fermées : le fluide n’entre pas par ce réseau, cependant il peut se répartir
dans P1 et P2 à l’intérieur du réacteur. Deux études ont été menées :
– De l’eau chaude circule dans les réseaux P1 et P2. Les températures d’entrée et sortie
sont comparées afin d’estimer les échanges avec le milieu environnant.
– De l’eau chaude circule dans les réseaux P1 et P2, et de l’eau froide dans P3 à contre-
courant pour étudier les performances du réacteur en termes d’échange thermique.
Le température de l’eau chaude en entrée de P1 est régulée à l’aide d’un bain thermostaté
comme le montre la photographie de l’installation, figure H.10.
annexes 193
Fig. H.10 – Installation pour l’étude thermique du micro-réacteur.
Echange avec le milieu environnant
De l’eau à 37 ˚C environ est introduite dans le réseau P1 avec un débit de 3 kg/h. La
figure H.11 montre que le fluide perd 1.8 ˚C dans le réacteur, soit un flux de chaleur ΦT
échangé avec l’extérieur de 6.3 W.
Fig. H.11 – Echange thermique avec le milieu environnant.
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Ce flux est calculé avec l’équation suivante :
ΦT = Q · CP · (T e − T s) (H.8)
où CP est la capacité calorifique de l’eau (CP = 4180 J/(kg·K)). Comme nous le verrons
par la suite, ce flux est très faible par rapport à la quantité de chaleur échangée avec un
fluide utilité (moins de 5 %).
Echange thermique avec un fluide utilité circulant à contre-courant
Deux expériences ont été mises en œuvre. Elles diffèrent dans le débit de fluide utilité
comme le montre le tableau H.3. La figure H.12 illustre les profils de température en entrée
et sortie des réseaux P1 et P3.


















10 57.8 21.5 22 20.9 38.6 452 2 480
10 57.7 21.7 52 21.4 27.7 380 1 733
Fig. H.12 – Echange thermique avec un fluide utilité en fonctionnement à contre-courant.
Le flux échangé ΦT a été calculé à partir des données sur le fluide utilité. Pour chacune des
expériences, nous avons estimé le coefficient de transfert thermique global hT caractérisant












En considérant qu’une paroi de chaque micro-canal de P1 et P2 échange avec le fluide cir-
culant dans P3, l’aire d’échange S peut être estimée à 0.034 m2. On constate que le fluide
chaud est refroidi à hauteur de 36 ˚C en seulement 1.4 s de temps de séjour. Ce temps a
été estimé à partir de la vitesse d’écoulement calculée en considérant la section de passage
du fluide égale à celle de l’ensemble des canaux des réseaux P1 et P2.
Comme le montre le tableau H.3, on obtient des coefficients d’échange thermique glo-
baux de l’ordre de 2 000 W/(m2·K), correspondant aux coefficients caractérisant les échan-
geurs à plaques et les réacteurs-échangeurs milli-structurés [Ferrouillat et coll. 2006]. De
plus, la figure H.12 montre que les températures de sortie en P1 et d’entrée en P3 sont très
proches pour les deux expériences. Il est donc probable que le fluide chaud atteigne cette
température avant la sortie du réacteur. Cette hypothèse est confirmée par le fait que le
coefficient hT diminue anormalement en augmentant le débit d’eau froide. Par conséquent,
la surface d’échange effective au transfert de chaleur est inférieure à la surface d’échange
réelle du micro-réacteur : les coefficients d’échange calculés sont donc sous-estimés. Pour
obtenir des valeurs plus fiables, il aurait fallu diminuer les débits des fluides ou augmenter
l’écart entre les températures d’entrée.
H.4 Conclusion
Cette annexe expose des outils pour la caractérisation des réacteurs micro-structurés.
Ceux-ci sont des appareils basés sur la parallélisation de plusieurs micro-canaux, et semblent
particulièrement intéressants quant à la mise œuvre de procédés limités par les transferts
thermique ou massique.
Dans le cadre de cette thèse, nous avons caractérisé un réacteur micro-structuré en acier
fabriqué par l’institut FZK. Cet appareil dispose d’une aire spécifique importante, d’envi-
ron 9 000 m2/m3, et a été conçu pour le contact entre deux fluides et l’échange thermique
avec un fluide utilité. Ce réacteur a été intégré dans une installation d’échelle pilote (pro-
duction de 1-100 kg/h). L’étude qui a été menée est sommaire mais présente les points clés
à aborder pour caractériser ce type d’appareils particulièrement en termes de distribution
globale des fluides dans les canaux et d’efficacité thermique. Elle a montré que la façon
d’intégrer l’appareil au sein de l’installation influençait fortement la répartition des fluides :
dans notre cas, les pressions en amont du réacteur ainsi que son orientation aboutissent
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à des distributions de fluides entre les réseaux très différentes. Enfin, l’étude thermique a
confirmé l’efficacité de l’appareil pour les échanges de chaleur avec un fluide utilité.
Transfert de matière liquide-liquide en micro-canal : applica-
tion à la réaction chimique
La miniaturisation est une voie d’intensification pour la mise en œuvre de procédés limités
par les transferts thermique ou massique. La particularité des appareils micro-structurés
vient en premier lieu de l’impact favorable de la réduction de taille des appareils sur les aires
spécifiques d’échange. Dans notre étude, nous avons également montré que la miniaturi-
sation conduisait à des écoulements présentant des structures hydrodynamiques favorables
au transfert de matière liquide-liquide : le confinement des gouttes engendre des ciné-
tiques de transfert plus rapides qu’en appareils conventionnels. Nous avons aussi étudié
le couplage entre transfert et réaction en micro-canal. L’ensemble de ce travail a montré
que les corrélations traditionnellement appliquées conduisaient à de mauvaises prédictions
des flux transférés à l’échelle micrométrique en système réactionnel ou non. La manière
d’appréhender et de modéliser le transfert doit donc tenir compte du degré de confinement
des écoulements liquide-liquide.
Mots clés : micro-canal, écoulement dispersé liquide-liquide, transfert de matière, réaction,
étude numérique
Liquid-liquid mass transfer in a microchannel: application to
chemical reaction
Miniaturisation is a way to intensify processes limited by thermal or mass transfers. The
particularity of micro-structured devices resides in the favourable impact of size reduction
on the specific exchange area of the devices. In our study, we also showed that miniaturi-
sation allows the generation of flows characterized by hydrodynamic structures favourable
to liquid-liquid mass transfer: droplets confinement leads to mass transfer kinetics higher
than those observed in conventional apparatuses. We also studied the coupling between
transfer and reaction in microchannels. This whole work showed that correlations tra-
ditionally applied leads to unreliable predictions of mass transfer fluxes in micro-scaled
systems with reaction or not. The way of conceiving and modelling transfer must take into
account the confinement degree of liquid-liquid flows.
Keywords : microchannel, liquid-liquid slug flow, mass transfer, reaction, numerical study
